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Wärmehaushalt einer Karbonatbrennstoffzelle zur
Wasserstoffherstellung für eine
Polymerelektrolyt-Brennstoffzelle
Die CoCell
Kurzfassung
Die Verwendung von Karbonatbrennstoffzellen (MCFC) ist vorteilhaft, weil sie kohlenwasser-
stoffbasierte Treibstoffe, zum Beispiel Erdgas mit einer Energiedichte von etwa 10 kWh/m3 bei
Normbedingungen, intern reformieren können und der Wirkungsgrad dabei mit circa 50% hoch
ist. Jedoch ist die Leistungsdichte im Vergleich zu anderen Brennstoffzellen mit 5 kW/m3 eher ge-
ring.
Die Leistungsdichte einer Polymerelektrolyt-Brennstoffzelle (PEFC) ist mit 50 kW/m3 sehr viel höher.
Sie kann dabei ebenfalls mit einem Wirkungsgrad von 50% betrieben werden. Dazu benötigt sie
Wasserstoff als Treibstoff, der bei Normbedingungen eine Energiedichte von 2,9 kWh/m3 aufweist.
Soll Methan als Treibstoff benutzt werden, nimmt der Wirkungsgrad durch die notwendige Refor-
mierung um circa 10 bis 15 Prozentpunkte ab und die Leistungsdichte ist mit 6 kWh/m3 etwa so hoch
wie die eines MCFC-Systems.
Ein gemeinsames System aus MCFC und PEFC, die so genannte CoCellr, bietet darüber hinaus
folgende Vorteile:
• Einsatz eines hochenergetischen, kohlenwasserstoffbasierten Treibstoffs, z.B. Methan
• Hoher elektrischer Wirkungsgrad
• Höhere Leistungsdichte als die jeweiligen Systeme im Einzelbetrieb mit Reformer
In der CoCell fungiert die MCFC als stromproduzierender Reformer für die PEFC. Die Abwär-
me der MCFC wird zur Reformierung genutzt, wodurch Wasserstoff verfügbar ist, der in der
leistungsdichten PEFC weiter umgesetzt wird.
Die Reformierleistung der MCFC ist durch ihren internen Wärmehaushalt begrenzt. Verbraucht
die endotherme Reformierung mehr Wärme als durch die Stoffströme zugeführt und als Abwärme
der Brennstoffzellen-Reaktion erzeugt wird, kühlt der Zellstapel aus. Die Leistung einer solchen
IV
kombinierten Brennstoffzellen-Anlage wurde in der vorliegenden Arbeit mit der thermodynami-
schen Simulations-Software ASPEN modelliert. Rechnungen zur Reduzierung der Gasnutzung in
der MCFC durch verschiedene Heizverfahren zeigten, dass Wärme am effektivsten durch Erhö-
hung der Stromdichte in der MCFC zugeführt wird. Dadurch wird der Stapel direkt elektrisch
geheizt und die Leistungsdichte des Systems durch Erhöhung der MCFC-Leistungsdichte weiter
verbessert.
Die Reduzierung der Gasnutzung wird durch Erhöhung der Treibstoffzufuhr erreicht. Dadurch
wird der Stapel auch bei geringer Gasnutzung und geringer Luftzufuhr ausreichend gekühlt. In
dieser Konﬁguration ist die Erhöhung der Stromdichte bis auf 350 mA/cm2 möglich. Dies entspricht
dem 2,5-fachen Wert von 140 mA/cm2 bei typischer, konventioneller Betriebsweise. Die Grenze der
Stromdichteerhöhung wurde experimentell ermittelt.
Basierend auf den vorliegenden Modellrechnungen ist die Leistungsdichte der CoCell bei ei-
ner Stromdichte der MCFC von 280 mA/cm2 mit 14 kW/m3 nahezu dreimal so hoch wie die an-
derer Brennstoffzellenreformersysteme (siehe oben). Die Efﬁzienz der elektrischen Energieer-
zeugung ist in dieser Betriebsweise mit 38% im Nennpunkt so hoch wie die eines PEFC-
Reformersystems.
VHeat balance of a Molten Carbonate Fuel Cell
producing Hydrogen for a Polymer Electrolyte Fuel
Cell  CoCell
Abstract
Molten carbonate fuel cells (MCFC) are being used in decentralised power plants, as they can reform
hydrocarbon bound fuels internally, e.g. netural gas with a energy density of 10 kWh/m3 at standard
conditions, and the efﬁciency of this mode of operation is around 50%. However in comparison
to other fuel cell systems the power density is only 5 kW/m3.
The power density of a polymerelectrolyte fuel cell (PEFC) is much higher (50 kW/m3). These systems
can be run with an efﬁciency of 50%, too. Therefoer they need hydrogen as a fuel, with an energy
density of 2,9 kWh/m3 at standard conditions. Efﬁciency decreases to 35 to 40% using Methane as
fuel, because of the reforming losses. The power density than is 6 kW/m3 and therefore as high as for
a MCFC-system.
A combination ofMCFCandPEFC, the so calledCoCell, offers the following advantages:
• A highly energetic, hydrocarbon based fuel can be used, e.g. Methane.
• A high electrical efﬁciency is achieved.
• The power density of this system is higher than for a fuel cell with reformer.
In the CoCell the MCFC is working as electricity producing reformer for the PEFC. The offheat
of the MCFC is used for reforming, whereby hydrogen is available, being utilised further in the
powerdense PEFC.
The reforming capacity of the MCFC is limited by the internal heat balance. If the endothermic
reforming consumes more heat than supplied by the material streams and the fuel cell waste
heat, the stack cools down. The performance of such a combined fuel cell system has been
evaluated in this thesis using the thermodynamic simulation software Aspen. Calculations reducing
the utilisation in the MCFC by various heating techniques showed, that additional heat is supplied
most efﬁciently by increasing the current density of the MCFC. Thereby the stack is heated
electrically and the power density of the system is increased by the improved power density of the
MCFC.
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The reduction of the utilisation is achieved by increasing fuel supply. Thereby the stack is cooled
sufﬁciently at low utilisation and low air supply. In this conﬁguration the current density can
be increased up to 350 mA/cm2. This is 2,5 times the value of 140 mA/cm2 of typical, conventional
operation. This limitation was explored experimentally.
Based on the presented model calculations the power density of the CoCell increases to 14 kW/m3 at
a current density in the MCFC of 280 mA/cm2. It is thereby almost three-times as high as for other
fuel cell reformer systems (see above). The electrical efﬁciency accounts for 38% and is as good as
a PEFC-Reformer system.
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11 Einleitung
Brennstoffzellen werden für unterschiedlichste Anwendungen entwickelt, technisch anwendbare
Geräte begannen auf Basis der alkalischen Brennstoffzellen (AFC)1. In den sechziger Jahren wurden
sie einerseits zum Betrieb von Umsetzer-Stationen für Fernsehsender im Leistungsbereich von 25
und 100Watt [1] und andererseits zur elektrischen Energieversorgung der Apollo-Missionen einge-
setzt. Auf der Suche nach einem leichten und efﬁzienten Energiewandler entdeckten die Ingenieure
der NASA die Brennstoffzellentechnologie wieder. Die Raumfahrtmissionen waren schon mit einer
Brennstoffzelle auf der Basis einer sulfonierten Polystyrolmembran ausgestattet, wenig später wurde
das von der Firma DuPont entwickelte Naﬁon als protonenleitende Membran (PEFC)2 verwen-
det. Neben diesen beiden Technologien sind derzeit Brennstoffzellen mit Phosphorsäure (PAFC)3,
Karbonatschmelze (MCFC)4 oder Oxidkeramik (SOFC)5 als Elektrolyt verfügbar [2]. Die einzige
kommerziell verfügbare Anlage auf Basis der Phosphorsäure wurde von der Firma ONSI auf dem
Markt angeboten, die Marktreife der MCFC soll im Jahr 2007 erreicht sein.
Die MCFC wurde für den Einsatz in stationären Anlagen entworfen, hier kann die Abwärme für
Heizzwecke genutzt werden, zum Beispiel zur Erzeugung von Prozessdampf oder zur Raumhei-
zung [2]. Die mittlere Arbeitstemperatur ist mit circa 620 ◦C hoch und bietet nicht nur Vorteile bei
der Kraft-Wärme-Kopplung (KWK), sondern auch für den Betrieb der Zelle. In großtechnischen
Anlagen ﬁndet der Prozess der Reformierung von Kohlenwasserstoffen, wie zum Beispiel Erd-
gas, bei Temperaturen von circa 850 ◦C statt. In der MCFC kann Methan, durch die Abwärme der
Brennstoffzellenreaktion gespeist, intern reformiert werden. Dabei reicht Nickel als Katalysator aus,
Edelmetalle werden dazu hier nicht benötigt. Durch die Umwandlung von Methan zu Wasserstoff
vergrößert sich der Heizwert des Brenngases und zwar um den Betrag der Nutzung der Abwärme
zur endothermen Reformierung. Diese Kombination aus Reformer und Abwärmenutzung erreicht
einen höheren Wirkungsgrad, als es für Brennstoffzellensysteme mit externer Reformierung und
zusätzlicher Wärmequelle möglich ist.
PEFCs hingegen werden vor allem im Automobilbereich favorisiert, da die geforderte Dynamik mit
anderen Brennstoffzellentypen nur schwer erreicht werden kann. Insbesondere kurze Startzeit und
sehr ﬂexiblen Betriebszyklen scheinen bisher nur mit Brennstoffzellen niedriger Betriebstemperatur
realisierbar zu sein [3]. Das Potential der PEFC in naher Zukunft im mobilen Bereich stark an
Einﬂuss zu gewinnen, liegt im Wesentlichen darin, dass PEFCs emissionsfrei, leise und im Aufbau
1Aus dem Englischen Alkaline Fuel Cell
2Aus dem Englischen Proton Exchange Membrane Fuel Cell, in der Technik als PEM-FC oder PEFC bekannt
3Aus dem Englischen Phosphoric Acid Fuel Cell
4Aus dem Englischen Molten Carbonate Fuel Cell
5Aus dem Englischen Solid Oxide Fuel Cell
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modular sind [4]. Ein wirtschaftlicher Einsatz wird aber erst durch Steigerung der Leistungsdichten
undWirkungsgrade sowie erhebliche Reduktion der Kostenmöglich sein [5]. PEFC-Systeme, wie sie
zumBeispiel vonDaimlerChrysler imNeCar4 eingesetzt werden, erreichen imNeuen Europäischen
Fahrzyklus einen durchschnittlichen Wirkungsgrad von 46%. Bezieht man den Antriebsmotor mit
seinem Umrichter mit ein, erreicht NeCar4 einen mittleren Wirkungsgrad von 38% am Rad [6].
Ein Benzin reformierendes PEFC-System kann innerhalb von 135 s einsatzbereit sein und kann
Lastwechseln innerhalb einer Sekunde folgen [7]. Die Inbetriebnahme einer MCFC hingegen dauert
zum Beispiel mehrere Stunden, Lastwechsel erfolgen mit ähnlicher Geschwindigkeit. Der Einsatz
einer MCFC ist aber aus anderen Gründen vorteilhaft:
• Der Wirkungsgrad einer Methan betriebenen MCFC ist mit 55% [8] höher als der Wirkungs-
grad einer Methan betriebenen PEFC mit 35% [9].
• Das hohe Temperaturniveau der Abgase von 420 ◦C eignet sich zur weiteren Nutzung, zum
Beispiel zur Bereitstellung von Wärme in industriellen Prozessen oder zur Klimatisierung
von Gebäuden.
Trotz der weit fortgeschrittenen Entwicklungsarbeit können MCFC-Anlagen im Einzelbetrieb nur
bei deutlich geringerer Strom- und Leistungsdichte betrieben werden als vergleichbare PEFC-
Systeme. Dies ist einer der Gründe für das sehr große Bauvolumen vom MCFCs. Zum Beispiel ist
ein MCFC-Stapel, in dem die elektrische Leistung von 240 kW bei 120 mA/cm2 Stromdichte erzeugt
wird, 3m3 groß [8]. Ein PEFC-Stapel mit 150 kW elektrischer Leistung hat bei einer Stromdich-
te von 400 mA/cm2 nur ein Volumen von 0,4m3 [10]. Die Leistungsdichte dieses PEFC-Stapels ist
mit 375 kW/m3 also circa dreimal so hoch wie die dieses MCFC-Stapels mit 120 kW/m3. Auf Grund
der höheren Temperatur sind die Volumenströme in der MCFC größer als in der PEFC. Unter
Berücksichtigung der gasführenden Komponenten ist daher die Leistungsdichte eines entspre-
chenden PEFC-Systems mit 45 kW/m3 ungefähr zehnmal so hoch wie die eines MCFC-Systems
mit 4,2 kW/m3 [11].
1.1 Elektrische Energieversorgung auf Schiffen
Für speziﬁsche Anwendungen, z.B. zur elektrischen Energieversorgung auf Schiffen, werden eine
hohe Leistungsdichte und die Verwendung eines kohlenwasserstoffhaltigen Treibstoffes mit hoher
Energiedichte gefordert. Auf Schiffen mit unterschiedlichen Leistungspunkten werden oft mehrere
schnelllaufende Dieselmotoren mit einer Leistungsdichte von circa 100 kW/m3 eingesetzt [12]. Die
Energiedichte des verwendeten Dieseltreibstoffs beträgt circa 10 kWh/l (vgl. Speziﬁkation im An-
hang B.2). Wie oben gezeigt ist mit PEFCs eine sehr hohe Leistungsdichte möglich, jedoch benötigt
sie dafür Wasserstoff als Treibstoff, dem nur eine geringe volumenspeziﬁsche Energiedichte zu ei-
gen ist. Die volumenspeziﬁsche Energiedichte von Wasserstoff ist im ﬂüssigen Zustand bei -259 ◦C
mit 2,3 kWh/l ungefähr halb so groß wie die Energiedichte von Methanol mit 4,4 kWh/l oder ﬂüssigem
Methan bei -162 ◦C mit 5,9 kWh/l, die MCFCs als Treibstoff dienen.
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Tabelle 1.1: Leistungskennwerte von PEFC, MCFC und Dieselmotor imNennpunkt (MCFC: 120 mA
cm2
, 75%
Gasnutzung; PEFC: 500 mA
cm2
, 80% Gasnutzung)
Leistungsdichte
Energiedichte des
Treibstoffs
(ﬂüssig)
Wirkungsgrad
(incl. Reformer)
PEFC (H2) 45 kW/m3 2,3 kWh/l 50%
PEFC (CH4) 5,4 kW/m3 5,9 kWh/l 35%
MCFC 4,2 kW/m3 5,9 kWh/l 55%
Dieselmotor 100 kW/m3 10 kWh/l 40%
Ein Brennstoffzellensystem, das die Aspekte der hohen Energiedichte des Treibstoffs und großer
Leistungsdichte miteinander verbindet, besteht in der Regel aus einer Brennstoffzelle und einem
Reformer, der Kohlenwasserstoffe in ein wasserstoffreiches Synthesegas umsetzt. Das dazu be-
nötigte System ist sehr aufwändig und es ist schwierig dabei einen hohen Wirkungsgrad und
eine hohe Leistungsdichte zu erreichen (vgl. Tabelle 1.1). MCFC und PEFC weisen speziﬁsche
Vorteile auf, die einander in einer Kombination ergänzen könnten. Jedoch wurde bisher nicht
geklärt, ob die speziﬁschen Vorteile beider Technologien in einer Kombination genutzt werden
können.
Ist es möglich eine Brennstoffzellenanlage aus MCFC und PEFC in Kombination, der so
genannten CoCellr, mit kohlenwasserstoffhaltigem Treibstoff, hohem Wirkungsgrad und
großer Leistungsdichte zu betreiben?
Die vorliegende Arbeit versucht diese Frage zu beantworten und liefert die grundlegenden Unter-
suchungen dazu. Basierend auf Systemrechnungen mit einem verfahrenstechnischen Simulations-
programm (ASPEN) soll die minimale Gasnutzung in der MCFC in Abhängigkeit der thermischen
Verhältnisse für unterschiedliche Parameter bestimmt werden. Im experimentellen Teil der Arbeit
soll die Möglichkeit nachgewiesen werden, die MCFC als Wasserstoffquelle zur Versorgung einer
PEFC einzusetzen.
Dazu werden Leistungsdichte undWirkungsgrad der CoCell mit den Kennwerten des Dieselmotors
verglichen. Ziel ist ein System mit ebenso hoher Leistungsdichte und ebenso gutem Wirkungsgrad
wie ein Dieselmotor (100 kW/m3; 40%). Allerdings ist zu erwarten, dass dies technisch (noch) nicht
möglich ist, da die Leistungsdichte einer Wasserstoff-PEFC mit 45 kW/m3 etwa nur die Hälfte
der 100 kW/m3 des Dieselmotors erreicht. Ein PEFC-Reformer-System, das zur Erzeugung eines ge-
eigneten Brenngases zusätzliche Maschinen und Apparate benötigt, wird daher sehr wahrscheinlich
ein höheres speziﬁsches Bauvolumen aufweisen als ein System mit direkter Treibstoffzuführung
aus dem Tank. Auch wenn bei der hier untersuchten Reformierung elektrische Energie erzeugt
wird, ist die Leistungsdichte der reformierenden MCFC mit 4,2 kW/m3 noch kleiner ist als die der
H2-PEFC, kann die Leistungsdichte eines Dieselmotors nicht erreicht werden, so dass die Frage
zu klären ist, ob die CoCell eine höhere Leistungsdichte erreichen kann als andere Reformersys-
teme, und mit welchem Wirkungsgrad die Bereitstellung der elektrischen Energie erfolgt. Dabei
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sind durch den Wechsel von MCFC-Kühlung auf -Heizung mehrere Verfahrensvarianten möglich.
So erlaubt die niedrige Gasnutzung die Erhöhung der Stromdichte, deren Vorteile im folgenden
Gedankenexperiment näher erklärt werden sollen.
1.2 Gedankenexperiment zur Möglichkeit der
Stromdichteerhöhung
Für das Gedankenexperiment wird vorausgesetzt, dass eine MCFC im Normalbetrieb, im Wei-
teren auch als HotModule bezeichnet, bei einer Gasnutzung von 75% und einer Stromdichte
von 100 mA/cm2 betrieben wird. In den 300 aktiven Zellen6 wird dabei die Heizenergie aus 50 m3/h
Methan in 220 kW elektrische Leistung umgesetzt. Das entspricht einem Systemwirkungsgrad von
44%.
Schritt 1 Normalbetrieb
Stromdichte Methanﬂuss Leistung Nutzung
100mA/cm2 50m3/h 220 kW 75%
Die folgenden Zahlen und Faktoren sind beispielhaft und geben nur die angedachten Größenord-
nungen wieder. Aussagen über die daraus resultierenden Änderungen des Zellaufbaus wegen der
signiﬁkant erhöhten Gasﬂüsse sind nicht Teil dieser Arbeit. Die dazu notwendigen Rahmenbedin-
gungen können erst aus den Ergebnissen der vorliegenden Untersuchung deﬁniert werden.
Schritt 2 Erhöhung des Gasdurchsatzes auf dreifachen Fluss
Stromdichte Methanﬂuss Leistung Nutzung
100mA/cm2 150m3/h 220 kW 25%
Durch die Verdreifachung des Gasﬂusses wird die Nutzung auf 25% reduziert. Es beﬁnden sich
dann erhebliche Mengen ungenutzten Wasserstoffs im Anodenabgas, der für die Verwendung
in einer nachgeschalteten Wasserstoffnutzung, zum Beispiel in einer PEFC, frei ist. Jedoch wird
aufgrund des angestiegenen Umfangs der Reformierreaktion die MCFC-Zelle zu kalt. Dem kann
mit Schritt 3 entgegnet werden:
Schritt 3 Erhöhung der Stromdichte auf den dreifachen Wert
Stromdichte Methanﬂuss Leistung Nutzung
300mA/cm2 150m3/h 660 kW 75%
6120 cm (Anodenweg) auf 60 cm (Kathodenweg)
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Dadurch steigt dieNutzung wieder auf 75% und für eine nachgeschalte PEFC bleibt nicht genügend
Wasserstoff übrig. Außerdem werden die Zellen zu heiß und die Temperaturdifferenzen zu groß.
Dies ist ein unerlaubter Betriebszustand, der nur durch weitere Erhöhung der Gasdurchsätze
entschärft werden kann.
Schritt 4 Erhöhung der speziﬁschen Gasdurchsätze durch Reduktion der Zellﬂäche oder Zel-
lenanzahl auf ein Drittel bei konstantem Fluss
Stromdichte Methanﬂuss Leistung Nutzung
300mA/cm2 150m3/h 220 kW 25%
Durch Reduktion der Zellenanzahl und/oder der Zellﬂäche wird die Leistung des Zellstapels weiter
reduziert, ebenfalls die Nutzung. Die Temperaturdifferenzen und die Betriebstemperatur werden
wieder in vertretbare Grenzen zurückgefahren, aber der Stapel hat nur noch 1/3 seiner ursprüng-
lichen Dimension. Die volumenspeziﬁsche Leistungsdichte des MCFC-Moduls wäre gegenüber
dem Ist-Stand verdreifacht, unter der Voraussetzung, dass im CoCell-Betrieb die MCFC mit einer
Stromdichte von 300 mA/cm2 betrieben werden kann. Die Untersuchung dieses Betriebsbereichs ist
Teil dieser Arbeit.
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72 Aufgabenstellung
Die MCFC ﬁndet derzeit vor allem als Kraft-Wärme-Kopplungs-Kraftwerk im stationären Einsatz
Verwendung. Bei den Entwicklungsarbeiten zur Energieversorgung von Schiffen wurde die Idee
geboren, mittels des in der MCFC enthaltenen Prozesses der internen Reformierung Wasserstoff
herzustellen, aber einen Teil des so produzierten Wasserstoffs nicht in der MCFC, sondern in einer
PEFC zu nutzen. Die MCFC arbeitet dann als stromproduzierender Reformer. Es ist anzunehmen,
dass in dieser so genannten CoCell die verbundene Nutzung von interner Reformierung und des
hohem Temperaturniveau den elektrischen Systemwirkungsgrad positiv beeinﬂussen Die deutlich
höhere Leistungsdichte der PEFC trägt gegenüber einer allein arbeitenden MCFC sicherlich zur
Verringerung des Bauvolumens bei.
Knappheit der Ressourcen undVerteuerung des Treibstoffs erzwingen höhere Efﬁzienz elektrischer
Energiewandlungssysteme. Umweltauﬂagen verlangen geringere Emissionen. Das alles gilt auch
zur Energieversorgung von Schiffen, wo ein Energiewandlungssystem benötigt wird, das folgende
Anforderungen erfüllt:
• Einsatz eines hochenergetischen Treibstoffes, vorzugsweise Diesel
• Hohe Leistungsdichte im Vergleich zu anderen schiffstauglichen Systemen bei gleichem
Treibstoff
• Hoher Wirkungsgrad im Vergleich zu anderen, im Schiffsbereich üblichen, elektrischen Ener-
gieerzeugern
• Einsetzbar in der Leistungsklasse von 500 kW bis 5 000 kW
• Die Anlage soll so betrieben werden, dass die Lebensdauer der MCFC von 10 000 h und der
PEFC von 5 000 h nicht gemindert wird [13]
Diese Anforderungen stellen den Rahmen für die vorliegende Dissertation dar. Der Einsatz von
Diesel als Treibstoff wird an Hand veröffentlichter Literatur diskutiert. Dazu wird einerseits die Fä-
higkeit der MCFC geprüft, höhere Kohlenwasserstoffe als Methan zu reformieren und andererseits
wird untersucht, ob Reformierungsverfahren existieren, die ein MCFC-taugliches Brenngas erzeu-
gen. Diese Aspekte deﬁnieren den grundsätzlichen Aufbau der CoCell-Anlage. Dadurch können
Verfahren zur Gasreinigung, die Integration der Prozesswärme und die Druckniveaus in der Anlage
festgelegt werden.
Die Berechnung von Leistungsdichte undWirkungsgrad basiert auf einem thermodynamischenMo-
dell, das die Gesamtanlage im Allgemeinen und die Vorgänge der MCFC im Speziellen hinsichtlich
Wasserstoffproduktion, Wärmehaushalt und Wirkungsgrad darstellt. Dies sind die bestimmenden
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Größen für die mögliche Lastverteilung zwischen den beiden Brennstoffzellentypen und somit
die ausschlaggebenden Aspekte für die Kenngrößen Leistungsdichte und Wirkungsgrad. Durch
die Kombination der Brennstoffzellen werden zusätzliche Parameter verfügbar, um das Betriebs-
verhalten zu ändern. Im Modell wird primär untersucht wie weit die Gasnutzung in der MCFC
reduziert werden kann, bis der Stapel auskühlt. In der praktischen Anwendung wird sich diese
minimale Gasnutzung bei thermischer Selbsterhaltung durch Erhöhung des speziﬁschen Massen-
stroms einstellen. Der erlangte Überschuss an Wasserstoff soll dann in der nachfolgenden PEFC
genutzt werden. Verbessert sich die Leistungsdichte der CoCell durch Änderung eines Parameters,
so ist diese Verfahrensweise eine besonders interessante Alternative. Dabei sind insbesondere die
Fragen der Wechselwirkung zweier Parameter und des Zusammenhangs zwischen Wirkungsgrad
und Leistungsdichte zu beantworten. Die quantitativen Aussagen werden im Vergleich zu ande-
ren (Schiffs-)Brennstoffzellensystemen und schiffstypischen elektrischen Energieerzeugern bewer-
tet.
Die beste, simulierte Konﬁguration zur Erhöhung der anlagenspeziﬁschen Leistungsdichte wird
im Labormaßstab experimentell überprüft und damit die Qualität der rechnerischen Ergebnisse
validiert. Die zu untersuchenden Parameter ergeben sich aus den Betriebsgrenzen der Simulati-
on.
Somit behandelt die Arbeit folgende Aufgaben:
• Analyse des Stands der Technik und der Rahmenbedingungen für die Funktionsmodule der
CoCell (Kapitel 3 und 4)
• Aufbau einer Systemsimulation im verfahrenstechnischen Simulationsprogramm, das den
Prozess vollständig abbildet und die Berechnung von Wirkungsgrad und Leistungsdichte
ermöglicht (Kapitel 4)
• Identiﬁkation der beschränkenden Parameter und Analyse möglicher Verfahrensweisen zur
Verbesserung des Systems mit Hilfe des oben erstellten Modells (Kapitel 5)
• Aufbau des Teststands (Kapitel 6)
• Überprüfung des besten Verfahrens durch experimentelle Untersuchungen im Labormaßstab
(Kapitel 7)
• Validierung der Simualtion durchBerechnung existierender und vergleichbarer Brennstoffzellen-
Anlagen mit dem Modell und Vergleich der experimentellen Ergebnisse mit den Modell-
Ergebnissen (Kapitel 8)
Diese Vorgehensweise erlaubt die ganzheitliche Betrachtung und abschließende Bewertung des
kombinierten Anlagenkonzepts aus MCFC und PEFC.
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In Verbrennungsmaschinen werden Brenngas und Oxidans gemischt, und die Energie wird durch
Zündung des Gemisches in Form von Wärme frei gesetzt. In Brennstoffzellen sind die Gase
durch ein semipermeables Medium voneinander getrennt, die Oxidation erfolgt kontinuierlich
durch ionischen Stoff- und Ladungstransport durch die Elektrolytmatrix. Im Allgemeinen wird
dabei Wasserstoff mit Sauerstoff unter Freisetzung elektrischer und thermischer Energie zu Wasser
umgesetzt.
3.1 Brennstoffzellen
3.1.1 Funktionsweise der Schmelzkarbonat-Brennstoffzelle (MCFC)
Die Funktionsweise einer Karbonatbrennstoffzelle (MCFC) ist in Abbildung 3.1 schematisch skiz-
ziert.
Abbildung 3.1: Schematischer Aufbau und Funktionsprinzip einer MCFC
Die meisten MCFCs besitzen eine Anode aus porösem Nickel, eine Kathode aus porösem, lithiier-
tem Nickeloxid und eine zwischen den Elektroden liegende mikroporöse Matrix aus Lithiumalumi-
nat. Diese dient als Träger des Schmelzelektrolyten, der im ﬂüssigen Zustand den Ladungsaustausch
ermöglicht. An der Kathode reagieren Sauerstoff und Kohlendioxid unter Elektronenaufnahme zu
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Karbonat-Ionen. Diese ﬂießen durch die Matrix zur Anode, wo sie mit Wasserstoff unter Elektro-
nenabgabe zuWasserdampf undKohlendioxid umgesetzt werden.Wasserstoff wird über einen inter-
nenReformierprozess direkt imGasraumderAnode ausMethan undWasserdampf hergestellt (siehe
Kapitel 3.3.1). Die Elektronen ﬂießen durch den externen Verbraucher zur Kathode. Der Elektro-
lyt von MCFC-Systemen, die mit geringem Überdruck betrieben werden, besteht meist aus einer
binären Mischung von Lithium- und Kaliumkarbonat (vgl. Abbildung 3.2).
Abbildung 3.2: Phasendiagrammder binärenMischung aus Lithiumkarbonat (Li2CO3) undKaliumkarbonat
(K2CO3) [14]
Dieses System besitzt zwei eutektische Punkte. Sie liegen bei einem Molanteil von 43% bzw. 62%
Lithiumkarbonat. Die Schmelztemperatur des reinen Li2CO3 beträgt 726 ◦C, die des reinen K2CO3
beträgt 899 ◦C. Sie sinkt im binären Gemisch auf 498 ◦C bei einem Li2CO3-Anteil von 43%(mol)
und auf 488 ◦C bei einem Li2CO3-Anteil von 62%. Die thermische Leitfähigkeit des lithium-
reichen, eutektischen Gemisches beträgt 1963 mW/Km, des lithiumärmeren, eutektischen Gemi-
sches 1782 mW/Km (vgl. Tabelle 3.1). Ebenso ist die elektrische Leitfähigkeit bei erhöhtemLithiuman-
teil größer. Sie beträgt 0,95 cm/Ω bei 43%(mol) und 1,15 cm/Ω bei 62%(mol).
Tabelle 3.1: Schmelztemperatur, thermische und elektrische Leitfähigkeit eutektischer Elektrolytmischungen
für MCFCs, die bei geringem Überdruck betrieben werden [14]
Zusammen-
setzung
Schmelz-
temperatur
thermische
Leitfähigkeit
elektrische
Leitfähigkeit
[mol/mol] [◦C] [mW/Km] [cm/Ω]
Li2CO3 : K2CO3 (43 : 57) 498 1782 0,95
Li2CO3 : K2CO3 (62 : 38) 488 1963 1,15
Auf Grund dieser besseren Leifähigkeiten wird zum Betrieb von MCFCs mit geringem Überdruck
bevorzugt ein Elektrolyt aus einerMischung von 62%(mol) Li2CO3 und 38%(mol) K2CO3 verwen-
det. Die Elektroden werden von strukturierten metallischen Stromkollektoren gehalten und von der
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nachfolgendenZelle eines Stapels durchmetallische Separatorbleche getrennt [21].
Kathodenreaktion
1
2
O2 + CO2 + 2e
− → CO32− (3.1)
Anodenreaktion H2 + CO3
2− → H2O+ CO2 + 2e− (3.2)
Gesamtreaktion H2 +
1
2
O2 + CO2 → H2O+ CO2 (3.3)
In der MCFC wird die Wasserstoffoxidation durch den Ladungstransport mittels Karbonationen
ermöglicht. MCFCs nach dem Stand der Technik arbeiten bei einer Temperatur von 620 ◦C, um
eine ausreichende Reaktionsgeschwindigkeit und eine hohe Lebensdauer zu erreichen (vgl. Kapi-
tel 4.1.2.2). Für ausreichende Kühlung des Stapels sorgen die interne, endotherme Reformierung
des Methans und die Zufuhr der 15- bis 20-fachen Menge Oxidationsluft. Katalysatoren für den
Ionenbildungs- und den Reformierprozess sind Nickel bzw. Nickeloxid.
3.1.2 Funktionsweise der Polymermembran-Brennstoffzelle (PEFC)
In der PEFC (auch Proton Exchange Membrane-Brennstoffzelle) erfolgt der Ladungstransport
durch Protonen. Eine Zelle besteht aus zwei Elektroden, die mit Wasserstoff bzw. Sauerstoff
versorgt werden. Der Elektrolyt besteht aus einer protonenleitenden Kunststoffmembran. An
der Anode wird Wasserstoff, an der Kathode Sauerstoff umgesetzt. Die Anodenreaktion setzt
Elektronen frei, die über einen externen Verbraucher zur Kathode ﬂießen, wo sie an die Reaktanden
übergehen.
Kathodenreaktion
1
2
O2 + 2H
+ + 2e−→ H2O (3.4)
Anodenreaktion H2 → 2H+ + 2e− (3.5)
Gesamtreaktion
1
2
O2 + H2 → H2O (3.6)
PEFCs nach dem Stand der Technik arbeiten bei einer Temperatur von 80 ◦C bis 120 ◦C. Bei diesen
Temperaturen ist ein Edelmetall als Katalysator nötig, um ausreichend hohe Reaktionsgeschwin-
digkeiten zu ermöglichen [15]. Daher muss Kohlenmonoxid im Brenngas vermieden werden, um
die Aktivität des als Katalysator eingesetzten Platins nicht zu reduzieren.
3.1.3 Der Wirkungsgrad und dessen Abhängigkeiten
In anderen Energiewandlern wird Treibstoff verbrannt. Dabei wird Wärme freigesetzt, die über
mechanische Energie in elektrische Energie umgesetzt werden kann. Um die Brennstoffzelle mit
diesen Energiewandlern besser vergleichen zu können, wird die erzeugte elektrische Leistung Pel auf
den Heizwert (LHV)1 des Brennstoffes bezogen. Dies ist das Produkt aus den Molenﬂüssen n˙i der
1Aus dem Englischen Lower Heating Value
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Treibstoffkomponenten i und dem Heizwert der Treibstoffkomponenten dhLHV,i. Der elektrische
Systemwirkungsgrad ist somit deﬁniert zu:
ηel =
Pel∑
i
n˙i · dhLHV,i (3.7)
Der thermodynamische Wirkungsgrad ηth der Brennstoffzelle wird durch die freie Reaktionsent-
halpie dG und die Enthalpie der Bruttoreaktion dH bestimmt:
ηth =
dG
dH
=
dH− TdS
dH
= 1− TdS
dH
(3.8)
Die freie Reaktionsenthalpie ist einMaß für dasVorliegen eines thermodynamischenGleichgewichts,
das durch die Enthalpieänderung dH, die Entropieänderung dS und die Reaktionstemperatur T be-
stimmt ist. Sie gibt die Richtung eines spontan ablaufenden Prozesses an, der nur dann abläuft,
wenn die freie Enthalpie des Systems abnimmt, das heißt wenn dG kleiner Null ist. Ansonsten muss
Arbeit geleistet werden, um den angestrebten Zustand zu erreichen. Analog dazu gibt die reversible
Zellspannung Urev, die sich aus der Potentialdifferenz zwischen den Elektroden bei unterbroche-
nem Stromﬂuss ergibt, Auskunft über das Vorliegen eines elektrochemischen Gleichgewichts. Die
maximale Arbeit, die mit einer chemischen Reaktion in einer Zelle bei konstanter Temperatur und
konstantemDruck geleistet werden kann, entspricht der Abnahme der freien Enthalpie des Systems.
Allgemein gilt:
Urev =
−dG
n·F (3.9)
Dabei ist n die Anzahl von Elektronen, die bei der Reaktion umgesetzt werden und F die Faraday-
Konstante. BeimBetrieb einer Brennstoffzelle unter elektrischer Last (Stromﬂuss) treten irreversible
Verluste dU auf. Die Zellspannung wird dadurch gegenüber der Gleichgewichts-Spannung um
folgende Verluste reduziert:
• den rein realen, ohmschenVerlust durchWiderstandsteile derMaterialien und desZellaufbaus,
• die Summe sogenannter Überspannungen durch Potentialbildung.
Die Zellspannung UZelle ist die Spannung der Zelle unter elektrischer Last (Stromﬂuss) und deﬁniert
damit den Spannungs- oder Zellwirkungsgrad ηU:
ηU =
Uzelle
Urev
=
Urev − dU
Urev
(3.10)
3.1.3.1 Verluste durch Überspannungen
Abbildung 3.3 zeigt die gemessenen Verläufe von Strom-Spannungs-Kennlinien für Hoch- und
Niedertemperatur-Brennstoffzellen am Beispiel einer MCFC [16] und einer PEFC [7]. Die Leer-
laufspannung einer PEFC, bei 80 ◦C 1,2 V, ist um 0,2 Volt höher als die Leerlaufspannung einer
MCFC, bei 620 ◦C 1,0 V, jedoch fällt die Spannung der PEFC sehr schnell ab, sobald die Zelle be-
lastet wird. Die Abweichung der Betriebsspannung von der thermodynamischen Nernst-Spannung
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Abbildung 3.3: Typisches Beispiel einer CH4-MCFC [16] und einer H2/Luft-PEFC [7] und das Nernst-
Potential UN bei einer Betriebstemperatur von 80 ◦C für die PEFC und von 650 ◦C für die
MCFC. Der mögliche Verlauf im diffusionsgehemmten Bereich ist für die MCFC durch
Strichpunktlinie gekennzeichnet.
wird als Überspannung bezeichnet. Sie entspricht dem Anteil der zugeführten chemischen Energie,
der in Wärme umgesetzt wird. Begrenzter Stofftransport und andere Effekte verursachen diese
Differenz und werden im Folgenden näher erläutert.
Die Aktivierungs-Überspannung
Sie wird durch die endliche Geschwindigkeit des Ladungsdurchtritts an der Phasengrenze
Elektrode/Ionenleiter bedingt. Bei Erhöhung der Stromdichte treten bis zu der so genannten
Austauschstromdichte i0 keine Verluste durch Aktivierungsüberspannungen auf. Bis zur i0 sind die
Geschwindigkeiten der Reaktionen an den Elektroden (Glg. 3.2, 3.1, 3.5, 3.4) kleiner als die vom
Katalysator vorgegebene Geschwindigkeit im Gleichgewicht von Hin- und Rückreaktion. Die Ak-
tivierungsüberspannung verursacht erst Verluste, wenn die Stromdichte i der Brennstoffzelle über
die Austauschstromdichte erhöht wird, da der Reaktionsumsatz dann über das vom Katalysator
vorgegebene Gleichgewicht gesteigert wird. Die Aktivierungsüberspannung∆VAct wird durch die
so genannte Tafelgleichung beschrieben:
∆VAct = A · log( i
i0
) (3.11)
Die Konstante A ist dabei eine Funktion der Betriebstemperatur T und des Durchtrittsfak-
tors α:
A =
R · T
n · α · F (3.12)
Die Durchtrittsfaktoren werden durch die ablaufenden Reaktionen und das verwendete Elektro-
denmaterial bestimmt. Sie sind an der Nickelanode der MCFC 0,7, an der Nickeloxidkathode der
MCFC 0,5 [14] und unterscheiden sich nur wenig von den Faktoren in einer PEFC mit 0,5 an
einer Platinanode und 0,3 an einer Platinkathode [17]. Damit erreicht die Konstante A für die
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MCFC an der Anode einen Wert von 5,5 · 10−2 J/As und ist nahezu doppelt so hoch wie an der
Anode der PEFC mit 3,0 · 10−2 J/As. An der Kathode beträgt A für die MCFC 1,9 · 10−2 J/As und
ist nur geringfügig größer als für die PEFC mit 1,5 · 10−2 J/As (vgl. Tabelle 3.2). Jedoch wird die
Aktivierungsüberspannung durch die Austauschstromdichte bestimmt, die durch die Aktivität des
eingesetzten Katalysators gegeben ist.
Tabelle 3.2: Durchtrittsfaktoren und die sich daraus ergebenden Faktoren für die Konstante A der Tafel-
gleichung für MCFC und PEFC bei der Verwendung von Nickelelektroden an der Anode und
Nickeloxid an der Kathode der MCFC bzw. Platin für Anode und Kathode der PEFC.
αA αK AA [ J/As] AK [ J/As]
MCFC [14] 0,7 0,5 5,5 · 10−2 1,9 · 10−2
PEFC [17] 0,5 0,3 3,0 · 10−2 1,5 · 10−2
Die Austauschstromdichte von Wasserstoff an der Nickelanode einer MCFC mit einem Lithium-
/Kaliumkarbonatelektrolyten (62%(mol) Li2CO3, 38%(mol)K2CO3) beträgt 110 mA/cm2 bei 650 ◦C,
an derNickeloxidkathode 6,3 mA/cm2 bei gleichemElektrolyten und 0,9 bar Sauerstoffpartialdruck, 0,1 bar
Kohlendioxidpartialdruck und einer Temperatur von 80 ◦C. Die Austauschstromdichte einer Platin
dotierten PEFC-Anode in reinemWasserstoffbetrieb ist mit 200 mA/cm2 fast doppelt so groß wie die
anodenseitige Austauschstromdichte der MCFC. Dominierend ist der Einﬂuss der Kathode. In der
PEFC ist i0mit 0,1 mA/cm2 bei atmosphärischer Luftzufuhr um das 60-fache geringer als in derMCFC
(vgl. Tabelle 3.3). Hauptverantwortlich für die Aktivierungsüberspannung in Brennstoffzellen sind
daher die Ionisierungsvorgänge an der Kathode.
Tabelle 3.3: Austauschstromdichte i0 von MCFC und PEFC an Anode und Kathode [14, 18, 19]
MCFC PEFC
Anode Kathode Anode Kathode
i0 [mA/cm2] 110 6,3 200 0,1
Die Ohmschen Verluste
Der Ohmsche Spannungsabfall beschreibt den Verlust über den rein realen, ohmschen Wi-
derstandsanteilen des Zellaufbaus und setzt sich aus elektrischen Materialwiderständen der Elek-
troden und Stromsammler, aus Kontaktwiderständen und dem ionischen Elektrolytwiderstand
zusammen. Diese Verluste steigen linear mit Erhöhung der Stromdichte und sind besonders im
Bereich mittlerer Stromdichte zu beobachten [20], da sie bei niedriger und hoher Stromdichte
von der Aktivierungs-Überspannung und den Konzentrations-Überspannungen überlagert wer-
den.
Die Konzentrations-Überspannungen
Zu beobachten sind die Konzentrationsüberspannungen bei sehr hohen Stromdichten, wo sie
durch die Unterversorgung der Elektroden mit Reaktanden für das Zusammenbrechen der Zell-
spannung verantwortlich sind [2].
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Impedanzspektroskopie
Aussagen über das Verhalten einzelner Brennstoffzellenkomponenten lassen sich unter anderem
mit Hilfe der elektronischen Impedanzspektroskopie (EIS) treffen. Bei diesem Verfahren wird das
elektrochemische System nur geringfügig aus dem stationären Zustand ausgelenkt. Der Elektrode
wird eine sinusförmige Potentialoszillation der Amplitude Uˆ und der Frequenz ω aufgeprägt. Für
MCFCs ist der Bereich zwischen 1mHz und 10 kHz relevant [21]. Die Amplitude der Spannungs-
änderung liegt im Bereich von 1 bis 50mV und ist damit klein gegenüber RT
F
mit 80mV bei der
Betriebstemperatur der MCFC von 650 ◦C. So kommt es nicht zu irreversiblen Systemverände-
rungen und es können parallel und mit unterschiedlicher Geschwindigkeit ablaufende Teilprozesse
erfasst und ausgewertet werden (vgl. Tabelle 3.4).
Tabelle 3.4: Zeitkonstanten der physikalisch-chemischen Prozesse in einer Brennstoffzelle [22]
Prozess Zeitkonstante Frequenz
elektrischer Widerstand 2ms 500Hz
Aktivierungsüberspannungen 20 - 100ms 10 - 50Hz
Konzentrationsüberspannungen 1 - 50 s 1Hz - 20mHz
Das System reagiert auf das vorgegebenePotentialprogrammU(t)mit einerWechselstromantwort I(t)
gleicher Frequenz, die umdenPhasenwinkelφ verschoben ist und dieAmplitude Iˆbesitzt.
U(t) = Uˆ e−iωt (3.13) I(t) = Iˆ e−i(ωt+φ) (3.14)
Der komplexe Widerstand Z bei gegebener Frequenz ergibt sich nach dem Ohmschen Gesetz als
Quotient von Spannung und Strom:
Z =
U(t)
I(t)
= |Z|e−iφ (3.15)
|Z| ist die Größe der Impedanz. Der komplexe Widerstand kann in Realteil Z`(ω) und Imaginär-
teil Z(ω) zerlegt werden.
Z = Z‘(ω) + i Z“(ω) = |Z| cosφ− i |Z| sinφ (3.16)
Zur Beurteilung von Werkstoff- und Bauteilfunktion werden Impedanz und Frequenz zum Beispiel
im so genannten Bode-Diagramm dargestellt. Der elektrische Widerstand einer Brennstoffzelle
kann im Bode-Diagramm der Impendanzspektroskopie bei circa 500Hz beobachtet werden, die
Aktivierungsüberspannungen im Bereich von 10 bis 50Hz und die Konzentrationsüberspannun-
gen bei niedrigen Frequenzen von 20mHz bis 1Hz. Für eine MCFC-Euro-Zelle (aktive Zellﬂä-
che 1000mm2), bei einer Stromdichte von 120 mA/cm2, einer Temperatur von 625 ◦C und 70%
Gasnutzung, setzt sich der ohmsche Widerstand von 1,8mΩ aus 0,3mΩ an der Anode und 1,5mΩ
an der Kathode zusammen. Die Aktivierungsüberspannung beträgt in Summe 2,9mΩ, wobei die
Kathodenpolarisation mit 2,3mΩ circa viermal so groß ist wie die Anodenpolarisation mit 0,5mΩ.
Die Diffusionshemmung ist an der Kathode mit ungefähr 1mΩ sehr gering, wohingegen sie
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Abbildung 3.4: Bode-Diagramm der Anoden- und Kathodenimpedanz von MCFC-Euro-Halbzellen
bei 625 ◦C, einer Stromdichte von 120mA/cm2 und 70% Gasnutzung [23]
an der Anode mit 2 bis 3mΩ bis zu einem Drittel des Gesamtwiderstands von 9mΩ verur-
sacht.
Mit der Phasenverschiebung und der Amplitude der Systemantwort zusammen können elektrische
Ersatzschaltbilder für das Systemverhalten hergeleitet werden, die darauf beruhen, dass unter-
schiedliche Schaltelemente bei unterschiedlicher Frequenz ihren maximalen Anteil zur Impedanz
liefern.
3.1.3.2 Einﬂuss der Betriebstemperatur
In Brennstoffzellen kann eine direkte Prozessführung verwirklicht werden. Der erreichbare Wir-
kungsgrad ist daher bei niedrigen Prozesstemperaturen höher als der von Verbrennungsprozessen,
deren Wirkungsgrad durch den Carnot-Faktor bestimmt ist. Ein ideal carnotscher Kreisprozess
erreicht ab etwa 900 ◦C höhere theoretische Wirkungsgrade als eine wasserstoffbetriebene Brenn-
stoffzelle bei gleicher Betriebstemperatur (vgl. Abbildung 3.5).
Ein Dieselreferenzgemisch entspricht in etwa C12,95H24,38 [24]. Zur vollständigen Verbrennung
eines Mol dieses Treibstoffs werden 38,09mol Sauerstoff benötigt. Die Verbrennungsenthalpie
beträgt etwa 7800 kJ/mol:
C12,95H24,38 + 38, 09O2 −→ 12, 95CO2 + 12, 19H2O dhR = 7800 kJ
mol
(3.17)
Dazu steht im Brennraum von Verbrennungmotoren circa das 1,2-fache der stöchiometrisch be-
nötigten Menge Sauerstoff zur Verfügung. Die Wärmeaufnahme des Eduktgases entspricht bei
vollständiger Verbrennung der Wärmeabgabe durch den Brennstoff:
dhLHV · n˙ =
∑
i=Abgas
n˙i · cp,i (3.18)
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Abbildung 3.5: Thermodynamischer Wirkungsgrad einer Brennstoffzelle und einer Carnot-Maschine mit
einer Abgastemperatur von 300K als Funktion der Betriebstemperatur
Dabei ist dhLHV der Heizwert des Brennstoffs, n˙ der zuegeführte Brennstoffmolenstrom, n˙i die
Teilmolenströme des Abgases und cp,i die Wärmekapazität der Abgaskomponenten, so dass das
Produktgas in etwa 835K heißer ist als das Edukt:
∆T =
dhLHV · n˙∑
i
n˙i · cp,i (3.19)
Bei diesen hohen Temperaturen ist der Verbrennungsprozess efﬁzienter als die Brennstoffzelle,
wenn die Temperatur des Abgases durch die Nutzung sehr weit gesenkt wird. Jedoch werden bis
zu 650 ppm(vol) Stickoxide emittiert (vgl. Tabelle 3.5), da die mittlere Verweildauer von 2ms nicht
zur optimalen Gemischbildung und Verbrennung ausreicht [25]. Im thermodynamischen Gleichge-
wicht sollten bei diesenBedingungen nur 50 ppm(vol) Stickoxide entstehen.
Tabelle 3.5: Produkte der vollständigen Verbrennung eines Mol Referenzdiesel bei einem stöchiometrischen
Luftverhältnis von 1,2 und die Wärmekapazitäten der Stoffe bei 1500K
Produkte CO2 H2O O2 N2 NOx
nProdukt
nC12,95H24,38
[ molmol ] 12,95 12,19 7,62 228,54 650 · 10−6
cp,i [ JmolK ] 39 46 37 35 
Der maximale Wirkungsgrad von Wärmekraftmaschinen ist durch den Carnot-Wirkungsgrad ηC
begrenzt. Er hängt von der Temperatur der Wärmequelle TQ und der Umgebungstemperatur TU
ab:
ηC = 1− TU
TQ
(3.20)
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Für die oben dargestellte Verbrennung vonDiesel beträgt er 74%. In der Technik wird er auf Grund
von Undichtheit des Arbeitsraumes, Wärmetausch zwischen Arbeitsgas und Wand, nichtidealer
Verbrennung, etc. nicht erreicht und beträgt zum Beispiel für schnellaufende Dieselmotoren, wie
sie in Schiffen verwendet werden, 32 bis 44%.
Die thermodynamische Deﬁnition des Wirkungsgrads zeigt, dass der theoretisch erreichbare Wir-
kungsgrad einer Brennstoffzelle mit steigender Temperatur fällt (vgl. Abbildung 3.5). In der Praxis
hat sich jedoch herausgestellt, dass bei Hochtemperatur-Brennstoffzellen (HTBZ) die auftretenden
Überspannungen gering sind, so dass bei hoher Betriebstemperatur bessere Wirkungsgrade erreicht
werden als bei niedriger. Obwohl hohe Temperaturen theoretisch eine geringere reversible Zellspan-
nung ermöglichen, ist in der Praxis bei hohenTemperaturen eine annähernd so hoheZellspannung in
HTBZ erreichbar wie in Niedertemperatur-Brennstoffzellen (NTBZ) [20].
3.1.3.3 Einﬂüsse des Druckes und der Gaszusammensetzung
Neben der Temperatur beeinﬂussen vor allem Druck- und Konzentrationsänderungen den Wir-
kungsgrad. Die freie Gibbs-Energie ist eine Funktion der Temperatur und der Partialdrücke der an
einer Reaktion teilnehmenden Reaktanden [15]. Für die MCFC sind dies:
pH2 Partialdruck des Wasserstoffs im Anodenraum
pA,H2O Partialdruck des Wassers im Anodenraum
pA,CO2 Partialdruck des Kohlendioxids im Anodenraum
pO2 Partialdruck des Sauerstoffs im Kathodenraum
pC,CO2 Partialdruck des Kohlendioxids im Kathodenraum
Die Spannung einer MCFC ergibt sich nach der Nernst-Gleichung mit der allgemeinen Gaskon-
stante R:
U = Urev +
RT
nF
· ln pH2 · pC,CO2 ·
√
pO2
pA,CO2 · pA,H2O
(3.21)
Für PEFCs ergibt sich die Spannung U analog zu Gleichung 3.21:
U = Urev +
RT
nF
· ln pH2 ·
√
pO2
pA,H2O
(3.22)
Hier gehen die Partialdrücke des Kohlendioxids nicht in die Berechnung ein, da in PEFCs der La-
dungstransport über Protonen und nicht über Karbonationen erfolgt. Die Partialdrücke der Reak-
tanden errechnen sich aus den Molenbrüchen xi und dem Gesamtdruck p:
pi = xi · p (3.23)
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AusGleichung 3.23 undGleichung 3.21 ergibt sich durchKürzen undTrennung nachKonzentrations-
und Druckeinﬂuss:
U = Urev +
RT
nF
· ln xH2 · xC,CO2 ·
√
xO2
xA,CO2 · xA,H2O︸ ︷︷ ︸
Einfluss Gaszusammensetzung dUx
+
RT
2nF
· ln p︸ ︷︷ ︸
Druckeinfluss dUP
(3.24)
Diese Gleichung verdeutlicht die Abhängigkeit der Zellspannung U von den Molenbrüchen der
Reaktanden und dem Gesamtdruck. Somit ist klar ersichtlich, dass Druckerhöhung die Zell-
spannung steigert. Der Spannungsgewinn dUP für eine Drucksteigerung von p1 auf p2 be-
trägt:
|dUP| = RT
nF
· ln
√
p2
p1
=
RT
2 · nF · ln
p2
p1
(3.25)
Dem steht der erhöhte Leistungsbedarf für die Erzeugung des erhöhten Druckes durch Pumpen
gegenüber, so dass die Systemleistung in der Regel nur steigt, wenn der Treibstoff der Anla-
ge unter Druck zugeführt wird und Kompressoren mit hohem Wirkungsgrad eingesetzt wer-
den [20].
Die technische Kompressionsarbeit Wt, um einen Volumenstrom V˙ vom Ausgangsdruck p1 auf
den Druck p2 zu verdichten, errechnet sich, bei quasistatischer und polytroper Kompression, mit
dem Polytropenkoeefﬁzienten n zu:
Wt =
n
n− 1 · p1 · V˙ · [(
p2
p1
)
n−1
n − 1]. (3.26)
Die aufzuwendende elektrische Energie Wt,real hängt vom Wirkungsgrad der Verdichtung ηK,mech,
demWirkungsgrad desElektromotors ηK,el und demWirkungsgrad desGleichstrom-Wechselstrom-
Inverters ηDC/AC ab:
Wt,real =
Lt
ηK,mech · ηK,el · ηDC/AC . (3.27)
Die erzeugte elektrische Leistung ist das Produkt der Zellspannung (Urev + dUx + dUP), der Strom-
dichte i und der Zellﬂäche A. Der Anlagen- oder technische Wirkungsgrad ηt ist die Netto-Leistung
bezogen auf den zugeführtem Heizwert H˙LHV. Die verfügbare elektrische Leistung PNetto ist dabei
die Differenz aus der erzeugten elektrischen Leistung der Brennstoffzelle und dem Leistungsbedarf
der benötigten Aggregate
ηt =
PNetto
H˙LHV
=
(Urev + dUx + dUP) · i · A−Wt,real∑
i
n˙i · dhLHV,i (3.28)
3.2 System- und Tankvolumen
Reformierungssysteme werden intensiv entwickelt, um das Bauvolumen des Energiewandlungssys-
tems Vi zu reduzieren. Dieses setzt sich aus dem Volumen der Anlage VA und dem Volumen des
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Treibstofftanks VT zusammen:
Vi = VA +VT (3.29)
Das Anlagenvolumen wird durch die Leistungsdichte ρi des eingesetzten elektrischen Energieer-
zeugers i und die benötigte Leistung PGes bestimmt:
VA =
PGes
ρi
(3.30)
Das Tankvolumen kann aus der mittleren Leistung P¯, dem mittleren Wirkungsgrad ρ¯, der Ener-
giedichte des Treibstoff ρT und der Betriebsdauer t abgeschätzt werden, wenn die Volumina von
Versorgungsleitungen und Behausungen vernachlässigt werden:
VT =
P¯
η¯ · ρT · t (3.31)
Die mittlere Leistung errechnet sich aus der geleisteten Arbeit, als Integral des Lastzustandes Pi,
während der Betriebsdauer tL:
P¯ =
tL∫
0
P(t)dt
tL
(3.32)
Der mittlereWirkungsgrad errechnet sich aus dem Integral des temporärenWirkungsgrads während
der Betriebsdauer:
η¯ =
tL∫
0
P(t)dt
tL∫
0
m˙TS(t) · LHV
(3.33)
Die Verringerung des speziﬁschen Bauvolumens wird am Beispiel des Bootes WP 21 der Wasser-
schutzpolizei Bodenseekreis gezeigt.Dieses Boot erreichtmit zweiMTU-Dieselmotoren 8V 2000M70
eine Höchstgeschwindigkeit von 70 km/h. Die dazu erforderliche Maximalleistung von 900 kW wird
in dieser Anwendung nur selten benötigt. Für den größten Teil der Betriebsdauer (259 von 340 h)
werden die Motoren nur auf 5% der Nennlast gefahren (vgl. Tabelle 3.6)
Tabelle 3.6: Lastproﬁl des WP 21 der Wasserschutzpolizei Bodenseekreis
Leistung [%] 5 10 15 20 25 30 40 45 55 70 80 100
Dauer [h] 259 15 11 9 9 6 5 4 3 1 2 16
Die mittlere Auslastung beträgt 13,4%, der mittlere Wirkungsgrad ergibt sich aus dem oben be-
schriebenen Lastproﬁl und den Wirkungsgradkennlinien der Energiewandler (siehe Abbildung B.1)
für das Dieselsystem mit 22%, für das Wasserstoff-PEFC-System mit 38%, für das Methan-PEFC-
System mit 27% und für ein MCFC-System mit 45%. Das Bauvolumen des Dieselmotors ist
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Tabelle 3.7:Wirkungsgrad und Volumen eines Brennstoffzellensystems für das WP 21
Dieselmotor H2-PEFC CH4-PEFC MCFC
η 22% 38% 27% 45%
V [m3] 8,2 20 167 214
mit 8,2m3 am geringsten, eine H2-PEFC ist mit 20m3 2,5-mal so groß. Ein CH4-PEFC-System
mit 167m3 und ein MCFC-System mit 214m3 könnten in einem solchen Boot nicht untergebracht
werden.
Mit Zunahme der ununterbrochenen Betriebsdauer ohne Betankung steigt das benötigte Bau-
volumen (vgl. Abbildung 3.6), da sich das Tankvolume erhöht. Der höhere Wirkungsgrad der
PEFC-Systeme reicht nicht aus, um das Mehrvolumen durch die Energiewandler zu kompensieren.
Das speziﬁsche Bauvolumen des Dieselmotors ist nach 120 Betriebstagen mit 170m3 in etwa halb
so groß wie das der MCFC mit 345m3.
Abbildung 3.6: Systemvolumen aus Tank- und Anlagenvolumen für Dieselmotor, Wasserstoff- undMethan-
betriebene PEFC und MCFC als Funktion der kontinuierlichen Betriebsdauer mit durch-
schnittlichem Lastproﬁl des WP 21 der Wasserschutzpolizei Bodenseekreis
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Kohlenwasserstoffen
Zum Betrieb der hier betrachteten Brennstoffzellen werden Wasserstoff und Sauerstoff benötigt,
im Falle der MCFC muss außerdem Kohlendioxid vorhanden sein. Diese Treibstoffe können ent-
weder direkt getankt oder durch Reformierung eines Kohlenwasserstoffs oder Alkohols hergestellt
werden. Die direkte Verstromung ﬂüssiger Treibstoffe ist in Brennstoffzellen in der Regel nicht
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möglich2. Für Anwendungen im mobilen Einsatz werden ﬂüssige Kraftstoffe bevorzugt, die eine
hohe Energiedichte aufweisen, da sie sich einfach transportieren und tanken lassen und so mit rela-
tiv geringem Tankvolumen eine hohe Betriebsdauer möglich ist. Bei der chemischen Umwandlung
des Kraftstoffs in ein für Brennstoffzellen taugliches Brenngas sind Energieverluste unvermeidbar.
Sie werden zum Beispiel durch Pumpen und Gebläse zur Überwindung des Strömungswiderstands
oder durch Wärmeabgabe an die Umgebung auf Grund mangelnder Isolation verursacht. Dennoch
erreicht zum Beispiel die Methan betriebene MCFC mit 55% einen höheren Wirkungsrad als ein
Gasmotor mit 43% [8, 26].
Zur Herstellung von Wasserstoff werden in der chemischen Industrie schon seit Langem ver-
schiedene Verfahren großtechnisch eingesetzt. Etwa die Hälfte des weltweit produzierten Wasser-
stoffs wird zur Ammoniaksynthese genutzt, während 30% der Wasserstoffproduktion in Form
Wasserstoffreicher Gemische (z.B. Kokereigas) direkt energetisch verwendet werden. Dabei wird
der weitaus größte Teil aus fossilen Rohstoffen wie Erdgas, Erdöl oder Kohle hergestellt [27].
Zur Erzeugung von Wasserstoff für mobile Brennstoffzellen-Anwendungen werden drei Verfahren
favorisiert:
1. Die Dampfreformierung (SR3)
2. Die partielle Oxidation (POX)
3. Die autotherme Reformierung (ATR)
Ein Maß für die Güte von Reformerprozessen sind Reformer-Umsatz utRef und Reformer-
Wirkungsgrad ηRef :
utRef=
n˙BS,I − n˙BS,X
n˙BS,I
(3.34)
ηRef =
n˙H2 · dhLHV,H2
n˙BS,I · dhLHV,BS (3.35)
nH2 Molenstrom des Wasserstoffs
nBS,I Molenstrom des zugeführten Brennstoffs (BS)
nBS,X Molenstrom des abgeführten Brennstoffs
dhLHV,H2 Heizwert des Wasserstoffgases
dhLHV,BS Heizwert des Brennstoffs
Für die Bilanzgrenzen sind hierbei Reformierreaktor und Gasreinigung zu unterscheiden. Die an
die Reformierung anschließenden Prozesse der Gasreinigung können Umsatz und Wirkungsgrad
2Die einzige beachtete Ausnahme ist die Direkt-Methanol-Brennstoffzelle (DMFC). Diese basiert auf dem Konzept
und den Materialien der PEFC, jedoch kann hier Methanol, das bei Raumtemperatur ﬂüssig ist, direkt umgesetzt
werden, da es sich um einfache Molekülgruppen ohne Kohlenstoff-Kohlenstoff-Bindung handelt, die zudem durch
eine OH-Gruppe geschwächt ist.
3Aus dem Englischen Steam Reforming
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beeinﬂussen. Im Reformierreaktor ﬁndet der eigentliche Umsatz des Treibstoffs nach den oben
genannten Verfahren statt. In der Gasreinigung wird das Reformergas durch weitere Prozesse gerei-
nigt und aufbereitet, so dass es in einer Brennstoffzelle umgesetzt werden kann. Generell sind dafür
mehrere Verfahren bekannt, wobei das Produktgas durch physikalische oder chemische Vorgänge
gereinigt, oder die (un-)gewünschten Bestandteile abgetrennt werden. Für Brennstoffzellenanwen-
dungen kommen meistens folgende Prozesse zur Anwendung:
• Physikalische Verfahren
Membrantrennverfahren
Die Gastrennung mit Membranen basiert auf dem selektiven Gastransport durch
die Membran. Die Transportprozesse werden dabei durch Erhöhung der Druckdif-
ferenz beschleunigt.
Druckwechseladsorption (DWA)
Die Druckwechseladsorption4 nutzt die unterschiedliche Adsorptionsfähigkeit che-
mischer Stoffe. Durch Wahl geeigneter Druck- und Temperaturverhältnisse wird
Wasserstoff entweder bevorzugt oder nur wenig adsorbiert. Im ersten Fall wird H2
adsorbiert und beim Spülvorgang, bei dem er sich wieder vom Adsorbens löst, als
Produkt gewonnen. Im zweiten Fall bleibt H2 im Gasraum, während die anderen
Komponenten des Eduktgases adsorbiert werden. Das Adsorbensbett wird durch
einen Spülvorgang für einen weiteren Zyklus regeneriert.
• Chemische Verfahren
Hier wird Kohlenmonoxid durch geeignete Wahl von Temperatur und Katalysator gezielt
umgesetzt. Für Brennstoffzellen kommen folgende Verfahren in Frage:
Shift-Reaktion
Bei der so genannten Shift-Reaktion (Glg. 3.37) wird Kohlenmonoxid mit Wasser
zu Kohlendioxid und Wasserstoff umgesetzt. Das chemische Gleichgewicht die-
ser Reaktion ist temperaturabhängig. Die Kohlenmonoxidkonzentration nimmt bei
Temperaturabnahme und/oder Erhöhung des Wasserdampfanteils ab.
Selektive Oxidation (Selox)
Bei dieser Reaktion wird eine Komponente des Eduktes durch einen Katalysator ge-
zielt oxidiert. In Brennstoffzellenanwendungen wird Kohlenmonoxid durch geringe
Zugabe von Luft zu Kohlendioxid umgesetzt.
Methanisierung
Hier ﬁndet die Rückreaktion der Methanreformierung statt. Durch Absenken des
Temperaturniveaus wird die CO-Konzentration reduziert, wobei Methan entsteht
(Glg. 3.38).
4Im Englischen auch Pressure Swing Adsorption (PSA)
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3.3.1 Dampfreformierung (Steam Reforming, SR)
Das technisch bedeutendste Verfahren (40% der Weltproduktion) zur Erzeugung von Wasser-
stoff ist die Dampfreformierung von Kohlenwasserstoffen. Meist werden leichte Kohlenwas-
serstoffe wie Erdgas oder Naphta eingesetzt, die zuvor mit Wasserdampf an einem Nickel-
Katalysator entschwefelt werden. Bei der Reformierungsrekation wird der Kohlenstoff oxidiert,
der Wasserstoff des Wassers reduziert, die Reaktionsprodukte sind Kohlenmonoxid und Wasser-
stoff.
−CH2 − +H2O→ CO+ 2H2 dhR = 151 kJ/mol (3.36)
Die Umsetzung ﬁndet großtechnisch in von außen beheizten Rohrreaktoren bei Drücken von 15 bis
30 bar und Temperaturen von 800 bis 900 ◦C statt. Der Reformierungsprozess wird durch andere
Reaktionen überlagert, so dass sich in Abhängigkeit von Temperatur und Druck ein Gleichgewicht
nach folgenden Reaktionsgleichungen einstellt und am Reaktorausgang ein Gemisch von CO, CO2,
H2, H2O, CH4 und C vorliegt:
CO+H2O CO2+ H2 dhR = −41 kJ/mol (3.37)
CO+ 3H2  CH4+ H2O dhR = −206kJ/mol (3.38)
2CO  C + CO2 dhR = −172kJ/mol (3.39)
In der Technik ist Reaktion 3.37 als Wassergas-Shift-Reaktion, Reaktion 3.38 als Methanisierungs-
reaktion und Reaktion 3.39 als Boudouard-Reaktion bekannt.
Anschließend an die Reformierung wird Kohlenmonoxid mittels der Wassergas-Shift-Reaktion zu
Wasserstoff konvertiert, umWasserstoffumsatz und -konzentration zu erhöhen. HochreinerWasser-
stoff wird in der RegelmittelsDruckwechsel-Adsorption (DWA) anMolekularsieben hergestellt. Die
Erzeugung des zur Reformierung benötigtenWasserdampfs geschieht durchWärmerückgewinnung
aus dem heißen Produktstrom und Verbrennen von Brennstoff. Abhängig vom eingesetzten DWA-
Verfahren sind beim Spül- oder Adsortpionsvorgang im Produktgas noch brennbare Bestandteile
enthalten, die verbrannt werden, um den Brennstoffbedarf zur Wärmeerzeugung zu reduzieren.
Alternativ kann nahezu reiner Wasserstoff mittels eines weiteren Konvertierungsreaktors, eines
CO2-Wäschers und einer Methanisierungsstufe hergestellt werden.
Allgemeinwird der Prozess derDampfreformierung durchReaktion 3.40 beschrieben:
CnHm + n H2O→ n CO + (m
2
+ n) H2 (3.40)
Das sogenannte Dampfverhältnis5 S/C beschreibt den Anteil des zugegebenen Wassers und gibt die
Anzahl der eingesetzten Wassermoleküle pro Kohlenstoffatom des Brennstoffs wieder:
S
C
=
n˙H2O
n˙C
(3.41)
Zur Dampfreformierung wird in der Industrie typischerweise ein S/C-Verhältnis von 3 bis 5 ein-
gestellt, da hohe Wassermengen die Konzentration an Kohlenmonoxid reduzieren. Allerdings
5Aus dem Englischen Steam to Carbon (,Wasserdampf im Verhältnis zu Kohlenstoff)
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nimmt durch Erhöhung des S/C-Verhältnisses der Wirkungsgrad der Reformierung ab, da die
Rückgewinnung der Verdampfungsenthalpie des Wassers bei Umgebungstemperatur nicht mög-
lich ist [28, 29].
3.3.2 Partielle Oxidation (POX)
Durch die industrielle Nutzung von Verbrennungsprozessen, zum Beispiel in Kraftwerken und
Verbrennungsmotoren, haben Industrie und Forschung umfangreiche Erkenntnisse über Verbren-
nungsvorgänge gewonnen. Viele Einﬂüsse sind auch für Brennstoffzellen-Reformer bedeutsam, da
beiderseits nicht nur die Reaktionstechnik und die Thermodynamik, sondern auch die Strömungs-
mechanik sowie der Wärme- und Stofftransport eine große Rolle spielen [30]. Verbrennung ist die
chemische Reaktion eines Stoffes mit Sauerstoff, die stark exotherm, also unter Wärmefreisetzung,
abläuft. Die mit der Verbrennung verbundenen Erscheinungen beruhen auf dem Zusammenwirken
einer Reihe chemischer und physikalischer Prozesse. Flüssige Kraftstoffe werden in technischen
Verbrennungsprozessen in der Regel in den Luftstrom eingespritzt, der Luft-Kraftstoff-Nebel wird
durch Zuführen von Zündenergie oder durch Selbstentzündung verbrannt. Bei inhomogener Ver-
teilung des Kraftstoffs im Nebel läuft die Verbrennung unvollständig ab, es bildet sich Ruß im
Verbrennungsraum, der eigenkatalytisch weitere Rußbildung induziert. Wird der Ruß nicht entfernt,
akkumuliert er in der Anlage und/oder kann zu Degradation der Katalysatormaterialien führen. Die
dadurch verursachten lokalen Ungleichmäßigkeiten in der Wärmeverteilung, sog. hot spots, können
die katalytische Bildung anderer unerwünschter Nebenprodukte beschleunigen [31]. Zuverlässige
Oxidation bzw. Reformierung lässt sich nur realisieren, wenn bei der Verdampfung des Kraftstoffs
rußbildende Reaktionen wirksam unterbunden werden, zum Beispiel durch homogene Mischung
von Luft und Kraftstoff.
In der partiellen Oxidation werden meist (schwere) Kohlenwasserstoffe, zum Beispiel Schweröl
und Erdöldestillationsrückstände, unterstöchiometrisch mit Sauerstoff, meist durch Zugabe von
Luft, umgesetzt (Glg. 3.42). Bei diesem Prozess wird der Druck bis auf 150 bar erhöht und die
Temperatur erreicht bis zu 1600 ◦C. Im Allgemeinen wird dabei auf den Einsatz von Katalysatoren
verzichtet, da in den eingesetzten Edukten noch eine große Menge Schwefel gebunden ist, der bei
der Oxidation den Katalysator schädigt. Der Aufwand und die damit verbundenen Kosten für die
Entschwefelung wären in diesen Anwendungen sehr hoch. Daher werden für die partielle Oxidation
solche Verfahren nur selten angewandt.
− CH2− + 1
2
O2 → CO+H2 dhR = −92kJ/mol (3.42)
Das Verhältnis von eingesetztem Sauerstoff zu theoretisch notwendiger Sauerstoffmenge für voll-
ständige Verbrennung ist als Kennzahl λ deﬁniert:
λ =
nO2
nO2,stch.
(3.43)
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Die ideale partielle Oxidation des Kohlenstoffs ist eine stark exotherme Reaktion und erzeugt hohe
Abgastemperaturen [32]:
CnHm +
n
2
O2 → n CO + m
2
H2 (3.44)
Mit steigender Temperatur tritt als Nebenreaktion der partiellen Oxidation vermehrt die Verbren-
nung des erzeugten Wasserstoffs auf [29]:
H2 +
1
2
O2 → H2O (3.45)
In Abbildung 3.7 ist die Reaktionsgeschwindigkeit der CO- undH2-Oxidation rCO und rH2 an einem
Platinkatalysator dargestellt [33]. Er besteht aus Al2O3-Pulver, das mit 0,5 Gewichtsprozent Platin
versetzt ist und weist eine durchschnittliche Partikelgröße von 20µm und eine BET-Oberﬂäche6
von 100 m2/g auf. Eine Mischung aus 75%H2, 1% CO und 24%N2 wird bei Umgebungsdruck mit
einer Raumgeschwindigkeit von 16 bis 32 1/s und einemCO-bezogenenλ von 2 über denKatalysator
geleitet. Die Reaktionsgeschwindigkeit wird aus der Gaszusammensetzung am Reaktorausgang
errechnet.
Abbildung 3.7: Temperaturabhängigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von CO- und H2-Oxidation und
Selektivität anAl2O3-stabilisiertem 0,5%wPlatin-Katalysator. Ein Synthesegas aus 75%H2,
1% CO und 24% N2 wird mit Luft bei einem CO-speziﬁschem λ von 2 gemischt und
durchströmt den Reaktor bei Umgebungsdruck und einer Raumgeschwindigkeit von 16
bis 32 1/s
Die Selektivität SSelox alsVerhältnis derReaktionsgeschwindigkeit vonCOzuder vonH2
SSelox =
rCO
rH2
(3.46)
ist an diesem Katalysator bei 225 ◦C mit 0,43 am höchsten. Bei 100 ◦C erreicht die Selektivität 0,24.
Mit Anstieg der Temperatur fällt sie bis auf 0,16 bei 350 ◦C und damit schneller als durch Tempera-
turabfall. Die Reaktionsgeschwindigkeit der CO-Oxidation steigt von 0,03 TOF7 bei 150 ◦C um das
6Brunauer-Emmett-Teller Methode zur Bestimmung der einlagigen Adsorptionsoberﬂäche
7Total number of product formed molecules per active site
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60-fache auf 1,8 bei 250 ◦C. Die H2-Oxidation hingegen ist mit 7,2 TOF bei 250 ◦C fast 100-mal so
schnell wie bei 150 ◦C mit 0,075 TOF.
Um die wasserstoffkonsumierende Reaktion bei erhöhter Reaktionstemperatur zu vermeiden, wird
in der Technik der Reaktor durch Zugabe von Wasserdampf gekühlt. Die zusätzlich ablaufende
endotherme Dampfreformierung verzehrt Wärme, wodurch das Temperaturniveau stabilisiert wird
(siehe autotherme Reformierung). Der in der partiellen Oxidation gewonnene Wasserstoff wird auf
die gleiche Art gereinigt wie dies nach der Dampfreformierung der Fall ist.
3.3.3 Autotherme Reformierung (ATR)
Die autotherme Reformierung kombiniert die Dampfreformierung mit der partiellen Oxidation.
In der Vergangenheit wurde das Verfahren zur Herstellung von Wasserstoff für die Ammoniaksyn-
these eingesetzt. Der Kohlenwasserstoff wird mit Luft-Sauerstoff und Wasser katalytisch bei 850
bis 1000 ◦C und 20 bis 40 bar umgesetzt und reagiert gemäß den Reaktionen der Dampfrefor-
mierung und der partiellen Oxidation. Die Vorwärmung der Edukte und die zuerst stattﬁndende
partielle Oxidation stellen die Energie für die anschließend ablaufende Dampfreformierung be-
reit [64].
Für Brennstoffzellensysteme wird die partielle Oxidation zur Verdampfung des Kraftstoffs und zur
Wärmeerzeugung eingesetzt. Die Energie für die ablaufende Dampfreformierung wird in diesen
Anwendungen, nach Entschwefelung, durch die Verbrennung des Kohlenstoffes an Kupferoxid-
Katalysatoren gezielt gefördert. Bei ausreichender Zugabe von Wasserdampf wird die Wärme voll-
ständig durch die endothermeDampfreformierung verbraucht, die Kombination der beiden Verfah-
ren vermeidet derenNachteileweitgehend,während ihreVorteile erhalten bleiben:
• durch die Zugabe von Wasserdampf wird die Bildung von Ruß vermieden,
• der dynamische Betrieb wird durch die in-situ-Bereitstellung der benötigten Energie verbes-
sert,
• die Zugabe von Wasserdampf ermöglicht eine hohe H2-Ausbeute,
• leichte bis mittelschwere Kohlenwasserstoffe können umgesetzt werden,
• die NOx-Bildung ist durch die im Vergleich zur POX niedrige Prozesstemperatur minimiert,
• die Kombination erlaubt ein kompaktes Reaktordesign [7].
3.3.4 Entschwefelung des Treibstoffs
Soll in Brennstoffzellen ein konventioneller Treibstoffmit hoher Energiedichte von 30 bis 40MJ/l ein-
gesetzt werden, zum Beispiel Diesel, müssen Schwefel und seine Verbindungen aus dem Brennstoff
entfernt werden. Die Katalysatoren in Reformer und Brennstoffzelle reagieren sehr empﬁndlich
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auf kleinste Mengen Schwefel, der die aktiven Zentren des Katalysators belegt und somit seine Ak-
tivität verringert. Die Spannung einer Platin katalysierten PEFC erreicht bei konstantem Gasﬂuss,
70% Gasnutzung an der Anode und 40% Gasnutzung an der Kathode und einer Stromdichte
von 1 000 mA/cm2, eine Spannung von 0,5 V. Erhöht man bei einer Stromdichte von 1 000 mA/cm2
die Konzentration an tertiärem Butylmercaptan (C4H10S / TBM) von 0 auf 5 ppm(vol) so sinkt
die Spannung um etwa 20% auf 0,4 V. Bei einer Stromdichte von 400 mA/cm2 beträgt der Span-
nungsverlust circa 40%, wenn die Konzentration an TBM von 0 auf 10 ppm(vol) steigt. Wenn die
Konzentration an TBM bis auf 15 ppm(vol) steigt ist der Spannungverlust schon bei 100 mA/cm2
56% groß und die Spannung erreicht nur noch circa 300mV [34]. Wesentliche Erhöhungen der
Stromdichte sind unter diesen Bedingungen nicht mehr möglich. Am Katalysator adsorbierter
Schwefel kann durch Temperaturerhöhung auf 600 bis 700 ◦C oxidiert und dadurch von der Metal-
loberﬂäche entfernt werden [35]. In PEFCs ist die dadurch bedingte Abnahme der aktiven Fläche
irreversibel, da so hohe Temperaturen die Membran zerstören. Der damit verbundenen Abnahme
der Katalysatoraktivität muss vor Eintritt des Gases in den Reformer oder die Brennstoffzelle durch
Reduzierung des Schwefelgehalts vorgebeugt werden.
Das sibirische Russengasbesteht zu über 98% aus Methan und hat einen Brennwert von cir-
ca 11,1 kWh/m3. Die Konzentration der natürlichen Schwefelverbindungen ist mit etwa 0,7 mg/m3 nur
gering. Das Nordseeverbundgas besteht zu über 80% aus Methan und hat einen Brennwert von
circa 11,4 kWh/m3. Die Konzentration der natürlichen Schwefelverbindungen ist mit über 14 mg/m3
deutlich höher. Zusätzlich zu den natürlich im Gas beﬁndlichen Schwefelverbindungen werden
im Winter 5, im Sommer 7 mg/m3 Odoriermittel zugesetzt, das aus 30%(Gew.) tertiärem Me-
thylbutan(TMB) und 70%(Gew.) Tetrahydrothiophen (C4H8S / THT) besteht [36]. Die somit im
Erdgas enthaltenen Schwefelverbindungen können von Aktivkohle oder ZnO-Betten adsorbiert
werden [37].
Tabelle 3.8: Durchschnittliche Schwefelkonzentration vonDieseltreibstoff von unterschiedlich operierenden
PKW- und Schiffsanwendungen in ppm(w)
Pkw-Diesel PKW-Diesel Binnenschifffahrt Seeverkehr
EU US BRD weltweit
Schwefelgehalt 10 - 50 250 - 350 ∅ 1 000 10 000 - 35 000
Gestzesvorgabe 50 500 2 000 45 000
Die Schwefelkonzentrationen anderer kommerziell verfügbarer Treibstoffe variieren sehr stark und
werden primär von nationalen Gesetzen und Verordnungen bestimmt (vgl. Tabelle 3.8). So sind in
europäischem PKW-Diesel derzeit 10 bis 50 ppm(w) Schwefel enthalten, in amerikanischem 250
bis 350 ppm(w). Der Schwefelgehalt von Schiffstreibstoffen ist sehr viel höher. Im Diesel der BRD-
Binnenschiffe sind circa 1 000 ppm(w) Schwefel enthalten, der Diesel weltweit verkehrender Schiffe
enthält 10 000 bis 35 000 ppm(w).
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Die Schwefelverbindungen inKraftstoffen lassen sich in zweiGruppen aufteilen:
Aliphatische Verbindungen
Hierbei handelt es sich um offene Kohlenstoffketten, die Verzweigungen aufweisen kön-
nen. In diesen Verbindungen sind in unterschiedlichster Weise ein oder mehrere Schwe-
felatome eingebaut. Als Beispiel seien Methanthiol (CH4S) als einfachstes Mercaptan und
Dimethylsulﬁd (H3C-S-CH3) als einfachster Thioether genannt.
Heterocyclische Verbindungen
Die heterocyclischen Verbindungen bestehen in der Basis aus einem fünfgliedrigen Koh-
lenstoffring, in dem ein Schwefelatom an der Stelle eines Kohlenstoffatoms integriert ist,
das einfachste Beispiel ist Thiophen (C4H4S). An diesem Ring können weitere Kohlen-
stoffringe oder -ketten gebunden sein, wie zum Beispiel im Falle des Benzothiophens
(C8H6S).
Der im Schiffsdiesel enthaltene Schwefel kann in mobilen Anwendungen nicht durch Adsorption
entfernt werden. Die Schwefelverbindungen müssen im Hydroﬁnerverfahren8 bei Temperaturen
von 300 bis 450 ◦C und einem Druck von 20 bis 80 bar mit Wasserstoff in Schwefelwasserstoff
umgewandelt werden, hier am Beispiel von Methanthiol dargestellt:
H3C− SH + H2 −→ CH4 +H2S (3.47)
Dieser Schwefelwasserstoff kann dann an Aktivkohle oder Zinkoxidbetten adsorbiert werden,
jedoch wäre das Volumen eines dazu notwendigen Adsorberbetts sehr groß. Ein Schiff mit einem
Tankvolumen von 2 500m3 Diesel benötigt, bei einem Schwefelgehalt von 10 000 ppm, für das
Adsorberbett zusätzlich ein Volumen von etwa 360m3 [37].
In Rafﬁnerienwird im sogenanntenClausverfahren der gebundene Schwefel zu elementaremSchwe-
fel umgewandelt. Der Prozess basiert auf einer einfachen Verbrennung von H2S mit einer an-
schließenden Reaktion zu elementarem Schwefel. Schwefelwasserstoff bildet bei der Verbrennung
mit Luftsauerstoff Schwefeldioxid und Wasser:
H2S +
3
2
O2 −→ SO2 +H2O dhR = −519 kJ
mol
(3.48)
Im Clausverfahren erfolgt im ersten Reaktor bei etwa 1100 ◦C nur eine Teilverbrennung, bei der
nur 1/3 des H2S zu SO2 umgesetzt wird. Die entstehende Mischung aus zwei Teilen H2S und einem
Teil SO2 reagiert in den nachfolgenden Reaktoren an einem Bauxitkatalysator zu Schwefel und
Wasser:
SO2 + 2H2S −→ 2H2O+ 3S dhR = −146 kJ
mol
(3.49)
Der dabei entstehende Schwefel ist nach Abkühlung des Prozessstroms ﬂüssig und wird in einer
Schwefelgrube gesammelt [38]. Dieses Verfahren kann nur für die Abtrennung von Schwefelwas-
serstoff eingesetzt werden. Daher ist der Betrieb nur in Kombination mit einem Umwandlungs-
verfahren möglich, wodurch der verfahrenstechnische Aufwand für eine Schiffsanlage sehr hoch
wäre [37].
8Im Englischen wird der Ausdruck Hydrotreating (,Wasserstoff-Behandlung) benutzt
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3.4 Stand der Wissenschaft und Technik
3.4.1 Übersicht technischer Reformierungsverfahren für
Brennstoffzellensysteme
Reformierungsverfahren, die Wasserstoff für PEFCs in mobilen Anwendungen bereit stellen kön-
nen, werdenweltweit intensiv entwickelt [24]. Besonders in letzter Zeit verstärken sich dieAktivitäten
im Bereich der Wasserstofferzeugung aus Benzin und Diesel, da der Aufbau einer Wasserstoff-
Infrastruktur bisher an der mangelnden Nachfrage, dem hohen Aufwand und den damit ver-
bundenen Investitionskosten scheiterte [39]. Für die mögliche Anwendung im Automobil hat die
autotherme Reformierung große Bedeutung erlangt, da hier Wasserstoff in kompakter Bauweise
und bei hohem Wirkungsgrad erzeugt wird.
Für PEFCs muss das Reformatgas, das aus CO2, CO, H2 und N2 besteht, durch weitere Verfahren
von Kohlenmonoxid nahezu vollständig gereinigt werden. In Hochtemperaturzellen kann Kohlen-
monoxid direkt als Treibstoff genutzt werden [40]. Reformer für PEFCs unterscheiden sich daher
in ihrem Aufbau von Reformern für MCFCs deutlich. Erstere können im Gegensatz zu MCFC-
Reformern grundsätzlich auch als Vergaser bzw. Vorreformer für die CoCell eingesetzt werden, da
die Treibstoffe der PEFC eine Teilmenge der MCFC-Treibstoffe sind.
Die hier dargestellten Verfahren sind größtenteils auf den Betrieb mit schwefelarmen Treibstoffen
ausgelegt, auf die maximale Schwefelkonzentration wird explizit hingewiesen. Die Auswahl der im
Folgenden beschriebenen technischenLösungen stellt den Stand derTechnik dar.
3.4.1.1 Die Überkritische Dampfreformierung des Fraunhofer Instituts für Chemische
Technologie (ICT)
Wird ein reales Gas bei konstanter Temperatur verdichtet, folgt es dem idealen Gasgesetz und das
speziﬁsche Volumen verringert sich auf Grund der Druckzunahme. Mit Erreichen des Sättigungs-
drucks oder nahe des kritischen Punkts weichen reale Gase vom idealen Gasgesetz ab. Für Wasser
beträgt der Sättigungsdruck bei 100 ◦C 1 bar, der kritische Punkt liegt bei 374 ◦C und 221 bar. Für
Temperaturen kleiner der kritischen Temperatur Tc beginnt mit Erreichen des Sättigungsdrucks die
Kondensation und das Volumen verkleinert sich ohne Druckanstieg bis das Gas vollständig verﬂüs-
sigt ist (vgl. Abbildung 3.8). Oberhalb der kritischen Temperatur geht das Gas ohne Phasenwechsel
vom Bereich des überkritschen Gases in den Bereich überkritischer Flüssigkeit über, für Wasser ab
dem kritischen speziﬁschen Volumen von 3,1 dm3/kg.
Diese überkritische Phase zeichnet sich durch besondere Eigenschaften bezüglich des Lösungsver-
mögens unpolarer organischer Lösungsmittel aus, da die Dielektrizitätskonstante ε in der überkrit-
schen Phase klein ist gegenüber der von Flüssigkeiten (vg. Tabelle 3.9). Darüberhinaus zeichnet
sich die überkritische Phase im Vergleich zur Flüssigkeit durch hohe Diffusivität und niedrige
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Abbildung 3.8: Isothermen des Wassers im p-V-Diagramm bei 600K und bei 700K im Vergleich zum
idealen Gasgesetz bei 700K
Viskosität aus ist. Die Dichte ist im Vergleich zu Gasen hoch [41]. Die besonderen Eigenschaf-
ten dieses Zustandsgebiets werden inzwischen vermehrt in der Industrie eingesetzt, zum Beispiel
um Geschmacksstoffe zu gewinnen oder pharmazeutische Wirkstoffe durch Extraktion in feinster
Größenverteilung zu produzieren [42].
Tabelle 3.9: Dichte, Diffusivität, Viskosität und Dielektrizitätskonstante ε von Wasser in der Gas-, Flüssig-
und überkritischen Phase [43, 44, 45]
Gas Überkritisch Flüssigkeit Überkritisch
300K, 1 bar kr. Punkt 300K, 1 bar 673K, 300 bar
Dichte [ kg
m3
] 0,026 312,5 Viskosität [ Ns
m2
] 8,57 · 10−4 5,0 · 10−5
Diffusivität [m2s ] 2,1 · 10−3 0,7 · 10−1 ε [] 78,5 5,9
Das Institut für Chemische Technologie (ICT) der Fraunhofer Gesellschaft untersucht technische
Verfahren zum Einsatz von überkritischen Fluiden, z.B. zur Degradation organischer Abfälle [46].
Im Rahmen dieser Arbeiten wurde ein Konzept zur Reformierung von Kohlenwasserstoffen entwi-
ckelt, welches die Kohlenwasserstoffmischung in überkritischem Wasser löst und bei überkritischer
Temperatur an einem Katalysator reformiert. Ziel ist es, militärisch verfügbaren Dieselkraftstoff
(hier NATO F-34) zu reformieren, so dass er in PEFCs zur elektrischen Energieerzeugung einge-
setzt werden kann. Voruntersuchungen zur Auswahl eines geeigneten Katalysatormaterials fanden
mit n-Decan, o-Xylol und Rapsölmethylester statt. Im ersten Verfahrenskonzept wurde Wasser
über den kritischen Druck (220 bar) verdichtet und danach über die kritische Temperatur (374 ◦C)
erhitzt. Der Treibstoff wurde ebenfalls verdichtet und der überkritischen Phase zugeführt, mit der er
sich, auf Grund der verbesserten Löslichkeit in der überkritischen Phase und des hohen Dampfver-
hältnisses, vollständig mischte. Diese homogene Phase reagierte dann an Nickeloxid-Katalysatoren
und trennte sich nach Abkühlung und Entspannung in reformiertes Gas und ﬂüssiges Lösungsmit-
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tel (Wasser). In technischen Anwendungen kann nicht umgesetzter Kraftstoff durch Zweiphasen-
trennung aus dem heterogenen Lösungsmittelstrom entfernt und dem Reaktor wieder zugeführt
werden.
Abbildung 3.9: Verfahrenskonzept des Fraunhofer ICT zur Reformierung von Kohlenwasserstoffen
Abhängig vom eingesetzten Katalysatormaterial wurde in ersten Versuchen mit n-Decan ein ma-
ximaler Umsatz des Kraftstoffs von 80% erreicht, es bildeten sich Wasserstoff und Methan in
nahezu equimolaren Mengen von je 41%(vol). Kohlendioxid war zu 15%(vol) enthalten, die rest-
lichen Bestandteile setzten sich aus geringen Mengen anderer kurzkettiger Kohlenwasserstoffe
zusammen, z.B. Ethan und Propan. Trotz der kurzen Verweildauer im Reaktor von 10 Sekun-
den lief die Dampfreformierreaktion nahezu vollständig ab. Der Anteil an Kohlenmonoxid lag
unter einem Prozent. Der hohe Druck, die hohe Temperatur und das sehr große Dampfverhält-
nis von 37,5 begünstigten den vollständigen Umsatz des Kraftstoffes. Durch verfahrensoptimierte
Katalysatoren werden höhere Umsätze und eine höhere Selektivität erwartet, Voruntersuchun-
gen mit Thiophen deuteten an, dass auch Kraftstoffe mit hohem Schwefelgehalt am Katalysator
reformiert werden können. Der Vergleich mit der Fachliteratur schaffte hier keine Klärung, da
Nickeloxid bisher nicht als Katalysator untersucht wurde. Zum Umsatz von organischen Schwe-
felverbindungen an anderen Katalysatormaterialien waren jedoch vielfach längere Verweildauern
im Stundenbereich notwendig [47, 48]. Kommerzieller Diesel mit 50 ppmw Schwefel konnte im
ICT-Prozess bei einer Verweildauer von 40 Sekunden in 2,5%iger Lösung (vol) zu circa 35%
umgesetzt werden [49]. Die Wasserstoffkonzentration erreichte über 70%(vol). In anderen Arbei-
ten zur Reformierung in überkritischem Wasser wurden bisher Methanol, Ethanol und Glykol
eingesetzt [50].
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3.4.1.2 Der Katalytische Verdampfer des Fraunhofer Instituts für Solare Energiesysteme
(ISE)
DieEntwicklung vonDieselverdampfersys-
Abbildung 3.10: Katalytische Verdampfung des Fraunho-
fer ISE [51]
temen wurde in der Verbrennungstechnik
intensiv untersucht, um das Emissionsver-
halten von Motoren beim Kaltstart zu ver-
bessern. Zahlreiche Ideen dazu wurden pa-
tentiert, aber nur wenige weiter entwickelt,
da der technische Aufwand gegenüber dem
Nutzen meist zu gering war. Rußbildung
konnte nur durch komplizierte Vorrichtun-
gen vermiedenwerden, einAspekt, der auch
fürBrennstoffzellen vonBedeutung ist [51].
Ein einfaches Verfahren, um logistische Treibstoffe für Hochtemperaturbrennstoffzellen zu ver-
dampfen, wurde vor Kurzem vom Fraunhofer ISE wieder entdeckt. An den Innenwänden eines
Rohres ﬂießt der Kraftstoff herab. Die Verdampfung erfolgt durch Strahlungswärme, die durch
katalytische partielle Oxidation der leichter-ﬂüchtigen Bestandteile des Kraftstoffs bereitgestellt
wird. Der Kraftstoff wird dadurch zu kürzeren Kohlenwasserstoffen und anderen Spaltprodukten,
wie Kohlenmonoxid, Methan, Ethen, Propin, etc., aufgespalten und verlässt den Verdampfer bei
erhöhter Temperatur dampfförmig.
Erste Versuche wurden mit kommerziell verfügbarem Diesel (Schwefelgehalt 16 ppmw) durchge-
führt, der zugeführte Sauerstoffanteil entsprach 5 bis 15 Prozent der stöchiometrisch benötigten
Menge für den vollständigen Umsatz zu Kohlendioxid undWasser. Die Temperatur am Reaktoraus-
gang erreichte circa 350 ◦C und der Dampf bestand zu 50% aus kurzkettigen Kohlenwasserstoffen
und Kohlenmonoxid. Der restliche Anteil setzte sich aus Stickstoff und längeren Kettenbruch-
stücken (bis C14) zusammen. Durch das schräg gestellte Rohr sammelt sich nicht umgesetzter
Treibstoff am Reaktorsumpf. Von dort aus kann er wieder zerstäubt werden, so dass keine Flüssig-
keit den Apparat verläßt und die Verdampfung vollständig ist.
3.4.1.3 Die Verdampfung mittels kalter Flamme-Erscheinung des Oel Waerme
Institutes (OWI)
Gewöhnlich ﬁndet die Verdampfung höherer Kohlenwasserstoffe bei Temperaturen größer 540 ◦C
und Verweilzeiten von über 0,2 s statt, also unter Bedingungen, bei denen sich ein brennbares
Gemisch selbst entzündet. Für bestimmte Kraftstoffe, z.B. Diesel, weicht die freiwerdende Wärme
der Selbstentzündung in bestimmten Temperaturbereichen von der Vorhersage durch Arrhenius9
9Nach Arrhenius ist die Reaktionsgeschwindigkeit mit der Geschwindigkeitskonstante kn einer Exponentialfunktion
proportional, die im negativen Exponenten den Kehrwert der absoluten Temperatur T enthält:
kn = k0 · e−
EA
RT
EA entspricht der Aktivierungsenergie der Reaktion, k0 der Reaktionsgeschwindigkeit in der Ausgangslage.
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ab. Erhöhter Umsatz durch beschleunigte Reaktion führt bei exothermen Reaktionen zu verstärkter
Freisetzung von Wärme [52]. Bei der kalten Flamme entsteht in einem gewissen Temperaturbe-
reich bei steigender Temperatur weniger Wärme als theoretisch vorhergesagt, man spricht vom
Negativen Temperatur Koefﬁzienten (NTC), der durch Adsorption von Sauerstoff an die instabilen
Verbindungen der Kettenreaktionen verursacht wird [53]. Dadurch bildet sich bei Temperaturen
von 310 ◦C bis 500 ◦C ein Bereich selbststabilisierender Verdampfung aus, bei dem geringfügige
Änderungen der Betriebstemperatur wieder zurück zur Ausgangstemperatur führen. Im Vergleich
zu herkömmlichen Verbrennungsprozssen mit Temperaturen über 1000 ◦ ist die Temperatur dieses
Prozess relativ niedrig, weshalb das Verfahren in der Technik Verdampfung mittels kalter Flamme
genannt wird. Hierdurch kann Kraftstoff kontinuierlich verdampft werden. Durch die Oxidation
entstehen bereits kürzere Kohlenwasserstoffe, die in einer anschließenden partiellen Oxidation [54]
oder einer ATR [55, 56] thermisch und katalytisch zu Wasserstoff und Kohlenmonoxid umgesetzt
werden können. Bisher wurde zur Reformierung mittels kalter Flamme und partieller Oxidation
der Umsatz von schwefelarmem Industrial Gas Oil (IGO) untersucht, der Prozessablauf ist in
Abbildung 3.11 dargestellt.
Abbildung 3.11: Autotherme Reformierung mittels kalter Flamme-Verdampfung
Der Treibstoff wird in einer Düse mit vorgewärmter Luft gemischt und unter kalter Flamme
ab 330 ◦C verdampft. Dabei werden nahezu 80% des eingesetzten Treibstoffs umgesetzt. An die
Verdampfung schließt die partielle Oxidations-Zone an, in die der Kraftstoff mit einer Temperatur
von 400 ◦C eintritt und weiter umgesetzt wird. Die Mischung aus Luft und IGO liegt am Reak-
toreingang unterstöchiometrisch vor (λ = 0,4). Die Bestandteile des Gemisches nach der kalten
Flamme-Verdampfung sind Methan, Ethan, Propan und Butan, aber zu 40 bis 50% auch höhere
und/oder ungesättigte Kohlenwasserstoffe, die nicht näher quantiﬁziert und qualiﬁziert wurden.
Die Umsetzung des Kraftstoffs mittels partieller Oxidation führte zu einer Wasserstoffkonzen-
tration von 16%(vol), die Konzentration an Kohlenmonoxid betrug 18%(vol), Kohlendioxid bil-
dete 5%(vol) des Gesamtvolumens, die restlichen Bestandteile waren Stickstoff und Wasser. Es
konnte ein Wirkungsgrad von 75% nachgewiesen werden, der sich bei höherem Luftverhältnis
reduzierte.
Bei autothermer Verfahrensweise ﬁndet zusätzlich zur partiellen Oxidation wärmeverbrauchende
Dampfreformierung statt, das benötigteWasser wirdmit der Luft zugeführt. In den vorliegendenEr-
gebnissenwurde schwefelarmerDiesel reformiert, bei einemunterstöchiometrischemLuftverhältnis
(λ ≈ 0,35) und einem Dampfverhältnis von 1,3 konnte die höchste Ausbeute erzielt werden. Dabei
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erreichte der Reaktor eineBetriebstemperatur von 730 ◦Cund eineH2-Konzentration 35%(vol). CO
und CO2 lagen equimolar zu je 12,5%(vol) vor, die Methanbildung konnte auf eine Konzentration
unter 0,5%(vol) reduziert werden. Bei Reformiertemperaturen kleiner 650 ◦C nahm die Methan-
konzentration weiter ab und es bildeten sich höhere Kohlenwasserstoffe.
Sollen diese Verfahren mit Treibstoffen betrieben werden, die höhere Schwefelanteile aufweisen,
so ist nach der Verdampfung eine Wasserstoffentschwefelung zu integrieren, die Schwefelverbin-
dungen zu Schwefelwasserstoffgas reduziert, das einfach aus dem Gasgemisch entfernt werden
kann.
3.4.1.4 Der autotherme Reformierungsreaktor vom Typ 4 des Forschungszentrums Jülich
Das Institut für Werkstoffe und Verfahren der Energietechnik des Forschungszentrums Jülich ar-
beitet an einem autothermen Reformer für mobile PEFC-Anwendungen. Ziel der Entwicklung ist
ein System, das mit verfügbaren Treibstoffen betrieben werden kann und den Anforderungen des
mobilen Anwendungsbereichs gerecht wird. Im Reaktorraum ﬁndet die wärmeerzeugende partiel-
le Oxidation zusammen mit der wärmeverbrauchenden Dampfreformierung statt. Bisher wurden
mehrere Entwicklungsstufen des Reformers getestet, als Treibstoff kam dabei ein synthetisches
Dieselgemisch aus C13- bis C19- Alkanen zum Einsatz. Typ 4 wurde bei einem molaren Luft-
verhältnis von 0,43 und einem Dampfverhältnis von 1,8 so betrieben, dass eine Brennstoffzelle
von 3 kW mit Brenngas versorgt werden kann. Die Wasserstoffkonzentration des Reformats lag
bei 37%(vol), der Wirkungsgrad bei 81%. Der Umsatz des Primärtreibstoffes ist im stationären
Zustand größer 99%. Die Konzentration an unerwünschten Nebenprodukten war sehr gering.
Der Methangehalt beträgt 0,3 bis 1,3%(vol) andere organische Kohlenstoffverbindungen waren
mit 90 bis 500 mg/l enthalten. Die Umwandlungstemperatur von 700 bis 850 ◦C bedingt eine ho-
he Konzentration an Kohlenmonoxid von 10 bis 11% im Reformat. Die Aufbereitung in einem
möglichen Gesamtkonzept wird über Shiftstufen und partielle Oxidation angestrebt. Beim Ein-
satz von kommerziell verfügbarem Diesel mit geringem Schwefelanteil (kleiner 20 ppmw) brach
die Standfestigkeit des Systems ein, Rußbildung führte zur Deaktivierung des Katalysatormateri-
als [57].
In der nächsten Entwicklungsstufe, dem ATR Typ 5, wurden der Wärmetauscher zur Verdampfung
des Wassers und die Gasreinigung integriert, wodurch die Leistungsdichte auf 2 kWel/l stieg. Umsatz
und Reinheit des Wasserstoffgases konnten nahezu gleichen Umfang erreichen wie mit dem ATR
Typ 4 [58].
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3.4.1.5 Die Ship Service Fuel Cell (SSFC) von SOFCo (ehemals McDermott Technologies
Inc.)
In der Ship Service Fuel Cell (SSFC) von SOFCo wurde ein autothermer Reformierreaktor für den
Betrieb von PEFC entwickelt (vgl. Abbildung 3.12). Das Herzstück der Anlage ist der integrierte
Reformierreaktor, in dem Wärmetauscher, partielle Oxidation und Dampfreformierung eingebun-
den sind. Das verdampfte Wasser-Kraftstoff-Gemisch wird bei einem Betriebsdruck von 3,5 bar
vom austretenden Reformergas vorgewärmt. Anschließend wird es in einer Düse mit vorgewärmter
Luft gemischt, so dass es am eisenkatalysierten Oxidationsreaktor bei 1350K verbrannt werden
kann. Danach wird in der nickelkatalysierten Reformierungszone die Enthalpie des Gemisches
in chemische Energie des Brenngases umgewandelt, wodurch das reformierte Gas im stationären
Zustand auf circa 1100K abkühlt [59].
Abbildung 3.12: Brennstoffzellen-Reformer-Anlage Ship Service Fuel Cell der SOFCo (ehemalsMcDermott
Technologies Inc.)
Im Schiffsbereich fallen bei der Reformierung, bedingt durch die hohe Konzentration an Schwe-
fel im Treibstoff, große Mengen Schwefelwasserstoff an, die aus dem Reformat entfernt werden
müssen. Die Adsorption an Zinkoxid ist über größere Zeiträume möglich, wenn ausreichend
Adsorbervolumen zur Verfügung steht. Um das Bauvolumen zu reduzieren und regelmäßige Wech-
sel des Adsorberbetts zu vermeiden, wurde in dieser Anlagenkonﬁguration eine regenerierbare
Heißgasentschwefelung integriert. In diesem Konzept wird an einem Fließbettreaktor der Schwe-
felwasserstoff bei einer Temperatur von circa 400 ◦C und einem Druck von 3 bar adsorbiert und die
H2S-Konzentration auf 10 ppm reduziert. Sobald das Bett beladen ist, ﬁndet die Entschwefelung
in einem weiteren Bett statt, das erste wird währenddessen durch Luftzufuhr bei erhöhter Tem-
peratur von 525 ◦C regeneriert. Dabei entsteht Schwefeldioxid, das in die Atmosphäre abgeführt
wird. Das im Demonstrator eingesetzte Bett ist nach 120Minuten vollständig beladen. Die Regene-
ration verläuft mit 100Minuten ausreichend schnell, so dass zur kontinuierlichen Entschwefelung
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zwei Adsorberbetten ausreichen [60]. Nach der Heißgasentschwefelung wird das Reformat über
Zinkoxid auf eine Konzentration unter 1 ppm Schwefel reduziert. Durch diese Verfahrensweise
ist es nicht notwendig große Adsorberbetten mitzuführen, um den gesamten Schwefel aufneh-
men zu können. Um die Abführung des Schwefeldioxids in die Atmosphäre zu vermeiden, ist es
theoretisch möglich, das Schwefeldioxid zu Schwefel aufzubereiten, jedoch ist der apparative Mehr-
aufwand immens [61]. Anschließend an die Entschwefelung wird der Kohlenmonoxidgehalt mittels
Hoch- und Niedertemperatur-Shiftreaktoren und selektiver Oxidation verringert, das Reformatgas
erfüllt dann die notwendigen Anforderungen um in einer PEFC zur elektrischen Energieerzeugung
eingesetzt werden zu können. Das hohe Dampfverhältnis (S/C = 3,5) und die geringe Zufuhr von
Verbrennungsluft (λ = 0,25) ermöglichen eine für autotherme Reformer hohe molare Konzentrati-
on an Wasserstoff von 45%(vol). Für alle Betriebszustände wurde ein Umsatz des Treibstoffs von
über 96%(vol) nachgewiesen, höhere Schwefelanteile im Kraftstoff führten zu einer geringfügigen
Reduzierung des Umsatzes.
3.4.1.6 Vergleich und Übersicht der dargestellten Verfahren
Die Reformierung von realemDieselkraftstoffmit Schwefelanteilen größer 5 ppm(v) gestaltet sich in
allen dargestellten Verfahren schwierig. Die Katalysatoren sind nicht für alle Bestandteile des Diesels
gleich aktiv. Unzureichende Aktivität ist neben Temperaturextremen im Reaktor die Hauptursache
für Rußbildung und führt zu deutlich verringertem Eduktumsatz. Schwefelverbindungen vergiften
den Katalysator, senken so die Aktivität und sind deshalb ebenfalls Initiator für Rußbildung. Die
ersten Ablagerungen beschleunigen die weitere Rußbildung bedingt durch Temperaturänderungen
im Reformer und Verringerung der katalytischen Oberﬂäche [62, 66].
Nahezu alle Verfahren werden auf den Betrieb mit einer PEFC ausgelegt. Dieser Zelltyp erscheint
hinsichtlich Leistungsdichte undDynamik für mobile Anwendungen vorteilhafter. Das Reformatgas
der PEFC-Reformer setzt sich daher aus geringen Mengen Kohlenmonoxid kleiner 1%(vol) und
möglichst großen Mengen Wasserstoff von 31 bis 42%(vol) zusammen (vgl. Tabelle 3.10). Die
Optimierung als Vorreformer für HTBZ ist grundsätzlich möglich, wurde aber bisher nur von
SOFCo untersucht.
Die rechnerische Zusammensetzung eines dampfreformierten Dieseläquivalents (Tridecan) zeigt
Abbildung 3.13. Hierbei wurde das thermodynamische Gleichgewicht für C13H28 errechnet, das mit
einem S/C von 2 bei verschiedenen Temperaturen isotherm reformiert wird. Die Reaktionsenthalpie
ergibt sich damit aus der freigesetztenWärmedes hierzu eingesetztenGibbs-Reaktors.
Der Methangehalt fällt mit steigender Temperatur von 28,7% bei 300 ◦C auf 0,1% bei 800 ◦C.
Damit geht der Konzentrationsanstieg von H2 und CO einher. Der Wasserstoffanteil steigt von 4%
bei 300 ◦C auf 57% bei 800 ◦C, der Kohlenmonoxidanteil im gleichen Temperaturbereich von 0
auf 18,2%. Durch den erhöhten Umsatz von Methan wird Wasser verzehrt, wodurch der Wasseran-
teil von 57,4% bei 300 ◦C auf 18,5% bei 800 ◦C fällt. Das Dampfverhältnis von zwei reicht aus um
Rußbildung zu vermeiden.
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Tabelle 3.10: Vergleich und Übersicht der in Abschnitt 2.3.1 dargestellten Reformierungs-Verfahren
Entwickelnde
Gesellschaft
ICT FHG OWI SOFCo ISE FHG FZJ
Typ überkritisch
kalte Flamme
ATR
autotherm
Rohr
Verdampfer
autotherm
S/C 37,5 1,3 3,5  4,5 0 1,85
λ 0 0,35 0,2  0,25 0,05  0,15 0,4
Betriebsdruck 250 bar 1 bar 1  4,5 bar 1 bar 1 bar
Betriebstemperatur 560 ◦C 730 ◦C 1000 ◦C 350 ◦C 763 ◦C
Max. Schwefel beliebig beliebig 0,9% (w) 20 ppm(w) 5 ppm(w)
Speziﬁzierter
Leistungsbereich
n.d. n.d. 500 kW unbegrenzt n.d.
Leistung
Laboranlage
1 kW 4,7 kW 30 kW 6 kW 1,5 kW
Untersuchte
Treibstoffe
n-Decan
schwefelarmer
Diesel
Diesel Diesel
schwefelarmer
Diesel
Umsatz 80% 96  99% 90% > 99%
Wirkungsgrad 88% 75% 60% 65% 81%
x(H2) 0,42 0,35 0,31 0 0,36
x(CH4) 0,41 0,005 0,01 0,1 0
x(CO) < 0,01 0,125 0 0 0
Besonderheiten
ohne
Gasreinigung
ohne
Gasreinigung
regenerierbare
Heißgasent-
schwefelung
MCFC-
taugliches
Gas
ATR Typ 3
Für den nahezu vollständigen Methanumsatz bei 800 ◦C ist die Reaktionsenthalpie mit 2030 kJ/mol
sehr hoch. Bei niedrigen Temperaturen verschiebt sich das Gleichgewicht zu Methan. Die Um-
wandlung von Wasserstoff zu Methan ist exotherm, so dass bei einer Temperatur von 300 ◦C
sogar die unvollständige Reformierung des Tridecan exotherm verläuft. Dadurch ist die Reformie-
rung mit einem geeigneten Katalysator bei etwa 375 ◦C theoretisch ohne zusätzliche Wärmezufuhr
möglich.
3.4.2 Verfahren zur Entschwefelung ﬂüssiger Kraftstoffe
Eine breite Recherche verschiedener Entschwefelungsverfahren für ﬂüssige Kraftstoffe hat gezeigt,
dass die traditionelle Entschwefelung der Rafﬁnerietechnik, das sogenannte Hydroﬁnerverfahren
(HDS)10 bis heute die einzig realisierte technische Anwendung ist. Für die Anwendung im mobilen
10Im Englischen auch Hydrodesulphurisation
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Abbildung 3.13: Zusammensetzung des Produktgases des dampfreformierten C13H28 (S/C=2) und die dazu
benötigte Reaktionsenthalpie in Abhängigkeit der Reaktionstemperatur
Einsatz ist sie aufgrund der Komplexität und des energetischen Aufwandes nicht geeignet (siehe
dazu auch [64]). Andere Möglichkeiten und Verfahren, mit denen die Entschwefelung in mobilen
Anwendungen möglich erscheint, beﬁnden sich noch im Forschungsstadium. Ein erstes System
wurde für eine Brennstoffzellenschiffsanlage von 36MW elektrischer Leistung und etwa 2 500m3
Tankvolumen abgeschätzt, wodurch das Schiff bei einem Wirkungsgrad von 55% eine Distanz
von 6 000 Seemeilen zurücklegen kann. Bei voller Brennstoffzellenleistung ﬂießen dann pro Sekun-
de 1,5 kg Diesel durch die Entschwefelungsanlage. Bei 550 und 1 000 ppmw Schwefelgehalt ist das
Volumen mit 27 und 50m3 klein. Für beide Fälle ist der elektrische Leistungsbedarf mit 1,6 kW
bzw. der Wärmebedarf mit 1125 kW gering (vgl. Tabelle 3.11).
Tabelle 3.11: Bauvolumen V, elektrische Leistung Pel und Wärmebedarf Q˙ einer Entschwefelungsanlage
für ein System mit Dieselzufuhr von 1,5 kg/s und 2500m3 Tankvolumen bei verschiedenen
Schwefelgehalten cS [37]
Verfahren cS V Pel
[ppmw] [m3] [kW]
Adsorption 550 27 1,6
Adsorption 1 000 50 1,6
Adsorption 10 000 500 1,6
HDS + Extraktion
+ Adsorption
10 000 362 210
Bei 10 000 ppmw Schwefel ist die Entschwefelung durch Adsorption allein nicht möglich. In ei-
nem typischen Dieselgemisch C12,95H24,38 ist ein Schwefelatom in einem Molekül gebunden, das
bei der Adsorption vollständig entfernt wird. Somit werden durch die Abtrennung von 1 ppmw
Schwefel auch 12,95Mol Kohlenstoff und 24,38Mol Wasserstoff entfernt, wodurch der zugeführte
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Treibstoff das zehnfache der Schwefelmasse verliert, bei 10 000 ppmw entspricht dies 10%. Zum
anderen wäre die dazu notwendige Anlage 500m3 groß, für höhere Schwefelgehalte entsprechend
größer.
Das Volumen der Entschwefelungsanlage kann durch ein anderes Verfahren, das sich aus drei Stufen
zusammen setzt, verringert werden [37]:
1. HDS
Hier werden die schwefelhaltigen Verbindungen zu Schwefelewasserstoff umgesetzt.
2. Extraktion
Der Schwefelwasserstoff wird durch ionische Flüssigkeiten gebunden und nahezu vollständig
entfernt. Die beladene ionische Flüssigkeit wird aufgefangen und nach Austausch beim
Betanken regeneriert.
3. Adsorption
In der Extraktion nicht gebundene Bestandteile werden an ZnO adsorbiert, um die Schwe-
felkonzentration auf 1 ppm(vol) zu senken.
Das Bauvolumen einer solchen Anlage ist mit 362m3 um 30% geringer als das der reinen Adsorp-
tionsanlage. Jedoch ist der Energiebedarf mit 210 kW etwa zehnmal so hoch, wodurch fast 1% der
elektrischen Leistung durch die Entschwefelung verbraucht würde.
Aufgrund des Energieaufwandes und des Platzbedarfs ist die Entschwefelung für Treibstoffe mit
einem Schwefelgehalt von 1%w (= 10 000 ppm) und mehr nicht realisierbar. Für Brennstoffzel-
lenanlagen sollte der Schwefelgehalt unter 0,1%w liegen, damit die Komplexität des Verfahrens an
Bord akzeptabel ist.
3.4.3 Brennstoffzellen-Systeme für die Anwendung in Schiffsanlagen
In Schiffen werden Brennstoffzellen bisher nur in U-Booten eingesetzt, die durch das Geräusch-
verhalten und die Betriebstemperatur dieses Antriebs nur schwer von Sensoren zu entdecken sind.
Im Vergleich zu U-Booten mit Batterien als einzige außenluftunabhängige Leistungsversorgung
ist hier die Verlängerung der Tauchzeit ein besonderer Vorteil. Durch die Speicherung von reinem
Wasserstoff und reinem Sauerstoff kann die Kapazität der Batterie, die nur eine Leistungsdichte
von 90Wh/l aufweist [65], deutlich reduziert werden. Die Hybridisierung von H2/O2 und Batterie
bietet eine deutlich höhere Speicherdichte als die alleinige Verwendung einer Batterie, woraus der
speziﬁsche Vorteil resultiert [66].
Ansonsten akzeptiert die Seeschifffahrt ausschließlich Diesel als Treibstoff. Die Zulassung der
Klassiﬁkationsgesellschaften, die für die Versicherung von Schiffen notwendig ist, verbietet den
Einsatz eines Treibstoffs mit einem Flammpunkt kleiner 60 ◦C [67]. Typische Treibstoffe, die
dies erfüllen, sind Mitteldestillate und Residuen der Rafﬁnerien mit Schwefelgehalten von 1,5
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bis 5% [102]. Die Verwendung anderer Treibstoffe muss durch die Klassiﬁkationsgesellschaft ge-
nehmigt werden, nur Flüssiggas-Tankschiffe dürfen ausdampfendes Methan in Gasmotoren ver-
wenden [69].
Die Aufbereitung von Diesel ist, wie gezeigt, selbst bei niedrigem Schwefelgehalt schwierig. In [70,
71, 72] wird ein Vorreformer beschrieben, der Diesel mit bis zu 0,5%(w) Schwefel autotherm zu
einemGemisch aus ca. 55%(vol) Methan, ca. 25%(vol) Wasserstoff und ca. 20%(vol) Kohlendioxid
umsetzt. Der Wirkungsgrad der damit betriebenen MCFC ist nahezu so hoch wie mit Erdgas,
da die zur Reformierung benötigte Wärme vollständig aus dem heißen Abgas gewonnen wird.
Schwefel wird mittels Wasserstoffentschwefelung zu Schwefelwasserstoff umgesetzt, der in einem
Zinkoxid-Bett adsorbiert wird. Ergebnisse über den Testbetrieb dieser Anlage, der im August 2003
abgeschlossen sein sollte [23], wurden noch nicht veröffentlicht. In [73] wird, durch Untersuchung
mit einem mathematischen Modell, festgestellt, dass das Beschleunigungs- und Bremsverhalten von
Brennstoffzellen-Schiffen ebenso gut ist wie das normaler Schiffe. Überschüssige Energie beim
Bremsen wird in Widerstandsbänken in Wärme umgesetzt.
In der Europäischen Union wurde die Entwicklung schiffstauglicher Brennstoffzellen durch die
Projekte der EU FCSHIP und NEW-H-SHIP vorangetrieben. Die bisherigen Untersuchungen do-
kumentieren in erster Linie den Stand der Technik und zeigen die notwendigen Entwicklungsschritte
auf, um Brennstoffzellen an Bord von Schiffen einzusetzen. Ein konkretes Projekt wird bisher nicht
weiter verfolgt [13].
Die größten Anstrengungen zur Realisierung eines Brennstoffzellen-Schiffes unternehmen die USA
mit der sogenannten Ship Service Fuel Cell (SSFC) und demMarineMCFCDemonstrationModule.
Das System-Konzept der SSFC besteht aus einer PEFC-Reformer-Anlage mit bis zu 2,5MW
elektrischer Leistung. Sie soll mit NATO F-76 Diesel betrieben werden, der Wirkungsgrad bei
halber Last mehr als 40% erreichen und die Leistungsdichte größer 17 kW/m3 sein [74]. Der geplante
Marine-MCFC-Demonstrator besteht aus einer MCFC mit autothermem Vorreformer und stellt
eine elektrische Leistung von bis zu 2,4MW bereit. Der eingesetzte Treibstoff ist ebenfalls NATO
F-76, die Leistungsdichte wird mit 21 kW/m3 angegeben [13, 75].
In Europa wird der Einsatz von Brennstoffzellen vor allem in kleineren Schiffen und Booten
demonstriert. Die Brennstoffzellenleistung liegt zwischen 3 und 120 kW. Das FellowSHIP-Projekt
eines schwedisch-norwegischen Konsortiums plant bis zum Jahr 2010 den Stapellauf eines größeren
Brennstoffzellen-Schiffs mit mehr als 500 kW elektrischer Leistung [76].
3.4.4 Kombinationssysteme
Die Kombination von Brennstoffzellen mit anderen Energieumwandlern wird schon lange als
lohnende Entwicklung für Hochtemperatur-Brennstoffzellen betrachtet [77]. Die Untersuchungen
fokussieren sich auf die Kombination von SOFC-Anlagen mit Gasturbinen. Erst in neuester Zeit
ﬁndet die Kombination aus Hoch- und Niedertemperatur-Brennstoffzellen Einzug in die Litera-
tur [18].
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3.4.4.1 MCFC mit Abwärmenutzung in einer Turbine
In Bericht [78] wird das Potential einer MCFC-Gasturbinen-Kombination erörtert. Der Wirkungs-
grad des Systems wird mittels eines erweiterten ChemCad-Modells errechnet. Bei konservativen
Annahmen hinsichtlich der weiteren Entwicklung der MCFC-Technologie erscheint bei 78%
H2-Nutzung in der MCFC ein Anlagen-Wirkungsgrad von 71% möglich. Angenommen wur-
de eine mittlere Zellspannung von 817mV, was einem Spannungswirkungsgrad von 80% ent-
spricht.
In diesem Modell werden die Betriebsgase durch Brennstoffzellen-Abgas vorgewärmt. In der Zelle
nicht umgesetzter Treibstoff wird an einem katalytischen Brenner oxidiert. Durch die dabei entste-
hende Wärme wird die auf 16 bar komprimierte und danach vorgewärmte Luft auf 870 ◦C erhitzt.
Die Expansion der heißen Oxidations-Luft in der Turbine liefert circa 17% der Gesamtleistung.
Nach dem Turbinen-Kreislauf stellt diese Luft den benötigten Sauerstoff am Brenner und im
Kathodenraum zur Verfügung.
Durch diese Betriebsweise kann dieMCFCbei üblichemDruck betrieben und die Zelle chemisch ge-
kühlt werden. Die Beschränkung der Verbrennungstemperaturen auf 870 ◦C ermöglicht den Einsatz
kommerziell verfügbarer Wärmetauscher. Der hohe Gesamtwirkungsgrad ist durch die indirekte
Heizung der Turbine mit Brennstoffzellen-Abwärme möglich. Höhere dynamische Flexibilität der
Anlage ist durch weiteren Kraftstoffeinsatz in der Turbine denkbar, jedoch ist die Darstellung mit
diesem Modell nicht möglich.
Die Kosten der Anlage wurden mit möglichen Lieferanten abgesprochen und durch gängige
Kosten-Kalkulations-Werkzeuge abgeschätzt. Im Vergleich zu herkömmlichen Turbinen-Anlagen
erscheint das System ab einem Erdgaspreis von 2 $ pro Million BTU11 und höher (bei einem
Dollarkurs von 1,20 Euro entspricht das 8,2 Euro/MWh) wirtschaftlicher als ein herkömmliches Gas-
kraftwerk.
3.4.4.2 SOFC mit Verbrennung ungenutzten Treibstoffs in einer Gasturbine
Die Arbeit [79] untersucht die Systemintegration von Brennstoffzellen-Gasturbinen-Anlagen an
Bord von Seeschiffen. Eine SOFC-Gasturbinen-Anlage (SOFC-GT) wird an die thermodynami-
schen undbetrieblichenAnforderungen einer konkretenAnwendung adaptiert.
Der Containerfeeder MV Helgoland (13 000 BRT, Maximalgeschwindigkeit 18,5 kn) mit 9,5MW
elektrischem Leistungsbedarf (für Antrieb und Hilfsanlagen) benötigt für die Fahrt von Hamburg
nach Helsinki 140 Tonnen Schweröl und transportiert 120 bis 190 Container. Den Simulationen zu
Folge verringert eine SOFC-Anlage mit Reformer für Gasöl (enthält 0,2Gewichtsprozent Schwefel)
den Treibstoffverbrauch pro Kilowatt um bis zu 40%. Der Treibstoff soll autotherm reformiert und
der entstehende Schwefelwasserstoff anZinkoxid adsorbiert werden.DieEntschwefelungwird nicht
11British Thermal Unit (1 BTU=0,86 J)
3.4 Stand der Wissenschaft und Technik 43
weiter erläutert. Für die Zukunft wird, unter Verweis auf die Entwicklung zulässiger Schwefelgehalte
in Kraftstoffen in der EU, mit geringeren Schwefelgehalten gerechnet.
Das simulierte System aus SOFC und GT erreicht einen Systemwirkungsgrad von 70%. Der
Wirkungsgrad der Zelle erreicht 55% bei 9,5 bar. Unter Berücksichtigung von innovativen und
zukünftigen Entwicklungen erreicht die Anlage eine speziﬁsche Leistungsdichte von 140 kW/m3.
Diese optimistische Prognose entspricht für Schiffsanwendungen dem Wert von Hochleistungs-
Dieselmotoren, die schonheute eine speziﬁscheLeistungsdichte von 100 kW/m3 erreichen.
3.4.4.3 Kombination aus SOFC und PEFC
In [80] wird eine Kombination aus SOFC und PEFC hinsichtlich des erreichbaren Wirkungsgrades
und der Investitions- und Betriebskosten abgeschätzt. Das Reformatgas der SOFC wird über
zwei Shift-Reaktoren und eine selektive Oxidation für die PEFC gereinigt. Gas, das nach beiden
Brennstoffzellen nicht umgesetzt wurde, wird zur Heizung der SOFC in einem Brenner verbrannt.
Die Wirkungsgrade wurden aus experimentellen Untersuchungen in das mathematische Modell
übernommen.
Der maximale Wirkungsgrad wird mit 61%, bei erhöhtem Druck von 3 bis 3,65 bar, angegeben.
Er sinkt durch Reduzierung des Druckes auf 1,5 bis 2 bar um 5 Prozentpunkte. Das Verhältnis von
PEFC- zu SOFC-Leistung ist 0,4.
Die Kosten der Kombinationsanlage unter Berücksichtigung der Investitionskosten für Stapel,
Reformer und Treibstoff liegen 30% unter den Kosten eines PEFC-Reformer-Systems und 19%
unter den Kosten einer SOFC-Anlage.
Auf der Basis diesesModells wurde derWirkungsgrad eines PEFC-Methan-Reformer-Systems zu 37
bis 42% errechnet. Dies stimmt sehr gut mit den Erfahrungen in [9] überein, die mit einer solchen
Anlage einen Wirkungsgrad von 35 bis 40% erreichen.
3.4.5 Zusammenfassung und Bewertung der Literaturrecherche
Theoretisch können in einer MCFC alle Arten von Kohlenwasserstoffen zu Wasserstoff reformiert
werden, vorausgesetzt sie liegen gasförmig und schwefelarm vor, und die Brennstoffzelle kühlt durch
den Wärmeverbrauch der Reformierreaktion nicht aus. Die direkte Reformierung von NATO-
Diesel in der MCFC ist nicht möglich. Zum Einen sind die Verdampfer-Technologien allein nicht
ausreichend, da bei der Betriebstemperatur von 650 ◦C für höhere Kohlenwasserstoffe als Methan
undMethanol Rußbildung befürchtet werdenmuss. ZumAnderen ist durch die elektrische Nutzung
des Wasserstoffs in der PEFC nur wenig Wärme für den Reformer oder Verdampfer verfügbar,
so daß die Wärme zur Reformierung höherer Kohlenwasserstoffe nicht ausreicht, insbesondere
zur Verdampfung des dazu benötigten Wassers (vgl. Tabelle 3.12). Bei der Reaktion von Methan
werden 17% des Wasserstoffbrennwertes für die Reformierung benötigt. Bei Methanol, durch
Schwächung der Bindung durch die OH-Gruppe, nur 6,9%. Mit steigender Komplexität des zu
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reformierenden Moleküls steigt die benötigte Reformierwärme. Für Butan beträgt sie 51% des
H2-Heizwertes, für Ethanol 21%. Die MCFC erzeugt bei einem Zellwirkungsgrad von 50% nur
die Hälfte des H2-Heizwertes als Wärme, so dass die Reformierung von Butan ohne zusätzliche
Wärmezufuhr nicht möglich ist. Die ausreichende Kühlung des Zellstapels ist gewährleistet, wenn
ein Methan reiches Gas vorliegt.
Tabelle 3.12: Enthalpie verschiedener Reformierungsreaktionen zu H2 und CO (dhr,CnHm ) und deren Anteil
( dhRmolH2 · dhr,H2 ) am Heizwert (HR,H2 ) des erzeugten H2 (
molH2
molEdukt
)
dhR,CnHm
[ kJ/mol ]
molH2
molEdukt
HR,H2
[ kJ/mol ]
dhR,CnHm
molH2 · dhR,H2
Methan 165,1 4 967,2 17,1%
Methanol 49,7 3 725,4 6,9%
Ethan 364,0 7 1692,6 15,6%
Ethanol 254,6 5 1209,0 21,1%
Propan 639,8 10 2418,0 26,5%
Butan 1618,3 13 3143,4 51,5%
Die Brennstoffaufbereitung für die MCFC ist mit den hier dargestellten Wasserstoff produzieren-
den Reformern möglich, wenn die Schwefelkonzentration unter 1 000 ppmw gesenkt wird. Der
verfahrenstechnische Aufwand zur Entfernung höherer Schwefelgehalte ist an Bord zu aufwen-
dig. Die dafür notwendigen Anlagen sind zu komplex und der Raum- und Leistungsbedarf zu
groß.
Tabelle 3.13:Wirkungsgrad, Leistungsdichte und Systemdruck der vorgestellten Hybrid-Systeme
η ρ Druck
MCFC-GT 71%
MCFC: 5,4 kW/m3
GT: 40 kW/m3
16 bar (Turbine)
SOFC-GT 70% 140 kW/m3 9,5 bar (SOFC)
SOFC-PEFC 61%
SOFC: 3 - 125 kW/m3
PEFC: 100 kW/m3
3,5 bar
Die Gesamtleistungsdichte der oben dargestellten Hybrid-Systeme wurde nur für die SOFC-
Gasturbinen-Anlage zu 140 kW/m3 errechnet. Sie ist damit höher als die Leistungsdichte der Einzel-
komponenten nach [75] (vgl. Tabelle 3.13).Die Leistungsdichte einer SOFCerreicht bis zu 125 kW/m3,
die Leistungsdichte einer Gasturbine 40 kW/m3 und die einer PEFC 100 kW/m3. In der MCFC-
Gasturbinen-Kombination wird die Turbine mit einem Druck von 16 bar betrieben. Der Druck
in der MCFC wird hier nicht erhöht. In der SOFC-Gasturbinen-Kombination ist der Betriebsdruck
der SOFC 9,5 bar. In der SOFC-PEFC-Kombination wird der Druck der PEFC bis auf 3,5 bar
erhöht. Bei Absenkung auf 2,1 bar sinkt der Wirkungsgrad auf 56%. Trotz dieser hohen Drücke,
die hohe Verdichterleistungen verursachen, weisen die Kombinationssysteme ein Wirkungsgradpo-
tential von 60 bis 70% auf.
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In der kombinierten Brennstoffzellenanlage arbeitet die MCFC als Strom produzierender Reformer
für die PEFC. Dadurch soll das Gesamtsystem eine höhere Leistungsdichte und einen höheren
Wirkungsgrad erreichen als dies für Einzelsysteme mit externer Reformierung (ER) möglich ist.
Der Wirkungsgrad und die Daten zur Berechnung der Leistungsdichte der kombinierten Brenn-
stoffzellenanlage aus MCFC und PEFC (CoCell) wird im Folgenden mit Hilfe von Simulationen im
verfahrenstechnischen Simulationsprogramm ASPEN errechnet. Die Zusammenhänge zwischen
Heizwert, elektrischer Leistung und Wärmeleistung werden von mehreren Parametern beeinﬂusst,
die durch die Simulation aufgezeigt werden sollen.
4.1 Die CoCell und ihre Funktionsmodule
Die in dieser Arbeit untersuchte kombinierte Brennstoffzellenanlage (CoCell) gliedert sich in fünf
Funktionsmodule, die verschiedene Aufgaben erfüllen, wobei die Anforderungen der verwendeten
Technologien die Rahmenbedingungen für das Fließbild der Systemsimulation deﬁnieren. Die
Anlage ist in folgende Funktionsbereiche unterteilt:
Brennstoffaufbereitung
Abkürzung: BA
Aufbereitung des Primär-Treibstoffs, zum Beispiel Diesel, in MCFC-taugliches Gas;
Setzt sich aus Entschwefelung und Vorreformer zusammen, die ein Methan reiches
Gas erzeugen.
(Farbcode in Abbildungen: violett)
MCFC Elektrischen Strom produzierender Reformer für die PEFC;
Wandelt Methan mit Wasser zu Wasserstoff, Kohlendioxid und - monoxid um.
(Farbcode in Abbildungen: blau)
Gasreinigung
Abkürzung: GR
Aufbereitung des Anodenabgases der MCFC für die PEFC;
Primäraufgabe ist die Entfernung des Kohlenmonoxids.
(Farbcode in Abbildungen: grün) −→
46 4 Aufbau der Systemsimulation
PEFC Abtrennung des Wasserstoffs durch die Membran beim Umsatz des Wasserstoffs zu elek-
trischer Energie.
(Farbcode in Abbildungen: blau)
Peripherie
Abkürzung: Para
Apparate und Maschinen, die für den Betrieb der Anlage notwendig sind,
zum Beispiel Kompressoren und Wärmetauscher.
(Farbcode in Abbildungen: orange)
4.1.1 Die Brennstoffaufbereitung
Die Brennstoffaufbereitung wird in der Simulation nicht berücksichtigt, da die Umwandlung von
Diesel in ein Methan reiches Gas bisher noch nicht ausreichend erforscht wurde. Reformierungs-
verfahren werden durch Verdünnung des Treibstoffs mit Stickstoff simuliert, der bei autothermen
Reformern dem Brenngas durch den eingesetzten Luftsauerstoff zugeführt wird. Als Teile der
Brennstoffaufbereitung werden im Folgenden Reaktoren betrachtet, die das Methan vor Eintritt in
die MCFC oder darin weiter umsetzen oder reinigen.
4.1.2 MCFC
Der Wirkungsgrad eines einzelnen, mit Methan betriebenen, MCFC-Systems ist für den gleichen
Treibstoff höher als der Wirkungsgrad eines PEFC-Systems mit vorgeschaltetem Reformer. Der
Grund für die efﬁzientere Energiewandlung ist die direkte Nutzung der Abwärme der Brennstoff-
zellenreaktion zur Reformierung des Brenngases. Das hohe Temperaturniveau der Abwärme wird
durch die Reformierung an der Anode der MCFC direkt genutzt. Teure Edelmetall-Katalysatoren,
die bei NTBZ unumgänglich sind, können entfallen. Nickel reicht aus, um die Reformierungs- und
Brennstoffzellenreaktion in Gang zu bringen.
4.1.2.1 Erfahrungen aus dem Einzelbetrieb
In einer Schmelzkarbonatzelle, wie sie im HotModule der MTU CFC Solutions GmbH eingesetzt
wird, liegt bei typischen Betriebsbedingungen (100 mA/cm2 und 75% Brenngasnutzung) eine Span-
nung von 765mV an. Bezogen auf das Standardpotential von 1020mV bei 650 ◦C ergibt sich ein
Spannungswirkungsgrad von 75%. Der elektrische Wirkungsgrad der Zelle bezogen auf den Heiz-
wert des Wasserstoffs ergibt sich daraus als Produkt des Zellwirkungsgrads und der Gasnutzung
und beträgt 56%.
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Spannungswirkungsgrad bei 650 ◦C 75,0%
Gasnutzung H2 bei 100 mA/cm2 ∗ 75,0%
Zellwirkungsgrad = 56,0%
Wirkungsgrad SR CH4 ∗ 105,0%
Umsatz SR CH4 ∗ 99,5%
Gesamtwirkungsgrad Zellblock (ohne Peripherie) = 59,0%
Durch die endotherme Dampfreformierung von Methan wird Wärme in Primärenergie umgesetzt.
Im Idealfall ist der Heizwert des Produktes größer als der Heizwert des Eduktes. Der maximale
thermodynamische Wirkungsgrad der Dampfreformierung beträgt 120%. Im HotModule werden
bei 75% Wasserstoffnutzung 99,5% des zugeführten Methans umgesetzt. Es wird hier ein Wir-
kungsgrad von 105% erreicht. In der HotModule-Konﬁguration wird der elektrische Wirkungsgrad
(unter Vernachlässigung der Hilfsaggregate) um drei Prozentpunkte auf 59% gesteigert. Durch die
interne Reformierung (IR) wird, neben derWirkungsgradsteigerung, das System vereinfacht und das
Bauvolumen verringert, da externe Wärmeerzeugung und Gasreinigung entfallen. Der Verbrauch
des Wasserstoffs verschiebt das Reformiergleichgewicht ständig zur Wasserstoffseite. Dadurch wird
selbst bei moderaten Temperaturen ein sehr hoher Umsatz und somit eine optimale Gasnutzung
erreicht.
4.1.2.2 Typische Betriebsparameter
Im stationären Betrieb des HotModules werden die Gase vor Eintritt in Kathode und An-
ode auf 580 ◦C vorgewärmt, durch die Abwärme der Brennstoffzellenreaktion werden sie wei-
ter auf 650 ◦C aufgeheizt. Für die Simulation wird im Stapel eine mittlere Betriebstemperatur
von 620 ◦C angenommen, da dies auch der mittleren Temperatur im HotModule entspricht. Der
Temperaturbereich wird dabei durch die elektrischen Widerstände der Zelle und den Elektrolyt-
austrag begrenzt. Die Reaktionsgeschwindigkeit in der Zelle sinkt mit abnehmender Tempera-
tur, unterhalb von 580 ◦C ist sie für technisch sinnvolle Stromdichten zu gering. Abbildung 4.1
zeigt die Temperaturabhängigkeit der Impedanz einer MCFC-Euro-Halbzelle bei 70% Gasnutzung
und einer Stromdichte von 120mA/cm2. Die Polarisation sinkt von 11mΩ bei 575 ◦C auf 9mΩ
bei 625 ◦C.
Die Degradationsvorgänge allerdings werden maßgeblich durch Temperaturerhöhung beschleunigt,
so dass ein großes Interesse besteht, diemittlere Betriebstemperatur auf 600 ◦Czu senken. Bei 650 ◦C
beträgt der Elektrolytaustrag nach 100 Stunden 5,3 · 10−10 g/m3, bei 700 ◦C mit 3,0 · 10−9 g/m3 das
sechsfache [14]. Um die geforderte Lebensdauer von 20 000 h zu erreichen, sind Temperaturen
größer 650 ◦C in den Zellen zu vermeiden.
Üblicherweise wird der Stapel bei einer Stromdichte von maximal 140 mA/cm2 und 75% Gasnutzung
betrieben. Untersuchungen über den Betrieb bei Gasnutzung zwischen 55 und 75% liegen vor, auch
der Betrieb bei höherer Stromdichte bis zu 450 mA/cm2 wurde untersucht. Es gibt jedoch bisher keine
Erkenntnisse über den Betrieb bei höherer Stromdichte und gleichzeitiger geringer Gasnutzung.
Das HotModule arbeitet bei geringem Überdruck, also quasi atmosphärisch. Der Betrieb unter
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Abbildung 4.1: Impedanz einer MCFC-Euro-Halbzelle bei einer Stromdichte von 120mA/cm2 und 70%
Gasnutzung als Funktion der Temperatur
Druck ist nicht sinnvoll, da sich die Lebensdauer linear reziprok zur Druckerhöhung verhält.
Untersuchungen haben gezeigt, dass erhöhter Druck Efﬁzienz und Leistungsdichte steigert, dies
jedoch, neben reduzierter Lebensdauer, erhöhte Investitions- und Betriebskosten verursacht [81,
82].
4.1.2.3 Bisher verwendete Brenngase
Über den Betrieb eines HotModules mit Erdgas bzw. Methan konnte schon ein reicher Erfahrungs-
schatz gesammelt werden. Der Einsatz anderer Treibstoffe, z.B. direkte Zufuhr von Methanol,
wurde bisher vor allem in Laboranlagen untersucht. Eine Erhöhung des Stickstoffanteils auf 60%
zeigte keine Auswirkung auf das Systemverhalten. Der Direkt-Methanol-Betrieb scheint möglich,
wurde aber noch nicht veriﬁziert und wird derzeit mit vorgeschalteter Methanisierung realisiert,
um den Stapel ausreichend zu kühlen [83]. Stickstoff und Kohlendioxid sind keine schädlichen
Verunreinigungen, Schwefel als Katalysatorgift ist hier jedoch ebenso zu vermeiden wie für PEFCs.
Höhere gasförmige Kohlenwasserstoffe als Methan und Methanol können in der MCFC nicht
direkt umgesetzt werden, da die Temperatur zu niedrig und Nickel ein ungeeigneter Katalysator ist,
um Rußbildung im Stapel zu vermeiden [62].
4.1.3 Gasreinigung
Wird einer PEFC Kohlenmonoxid in großen Mengen zugeführt, beschleunigt dies die Alte-
rung des Katalysators. Um den CO-Gehalt des Brenngases ausreichend zu senken und die Ka-
talysatoren nicht zu vergiften, stehen die in Abbildung 4.2 dargestellten Verfahren zur Verfü-
gung.
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Abbildung 4.2: Chemische und physikalische Gasreinigungsverfahren [20, 29, 84, 85, 86, 87, 88, 89]
Bei den physikalischen Verfahren wird Druck benötigt, um den Wasserstoff vom Reformat zu
trennen. In Druckwechseladsorptionsanlagen wird das unterschiedliche Adsorptionsverhalten von
Gasen bei hohem bzw. niedrigem Druck genutzt, bei Membranverfahren die Durchlässigkeit für
Wasserstoff durch Erhöhung des Druckgefälles gefördert. Bei den chemischen Verfahren hingegen
wird der Druck nur erhöht, um den Druckverlust in den Reaktoren, Wärmetauschern (HX1) und
Rohrleitungen zu überwinden. Grundsätzlich hat Druckänderung nur Einﬂuss auf das chemische
Reaktionsgleichgewicht, wenn sich die Volumina von Edukten und Produkten unterscheiden. In
Shift-Reaktoren beeinﬂusst der Druck den Gleichgewichtsumsatz der Reaktion nicht, bei selektiver
Oxidation und Methanisierung wird das Gleichgewicht durch Druckerhöhung nach dem Gesetz
von Planck und vanLaar [30] zu Gunsten der Edukte verschoben.
Der Leistungsbedarf durch Pumpen und Verdichter ist sehr hoch, wenn der Ausgangstreibstoff
nicht ﬂüssig oder in komprimierter Form gespeichert ist. Zum Beispiel ist zur Verdichtung eines
Kilogramms ﬂüssigen Wassers von 1 auf 5 bar bei 80 ◦C eine Arbeit von 320 J aufzuwenden, zur
Verdichtung eines KilogrammsWasserdampf bei 160 ◦C hingegen mit 28,6 kJ fast das hundertfache.
Der Betrieb bei erhöhtem Druck ist daher nur sinnvoll, wenn diese Betriebsweise für die gesamte
Anlage Vorteile bietet, da die verlustbehaftete Verdichtungsarbeit für Gase wie gezeigt groß ist und
den Wirkungsgrad der Anlage verschlechtert.
Tabelle 4.1: Lebensdauer eines MCFC-Stapels bei erhöhtem Betriebsdruck [81]
Druck [atm] 1 2 3 10
Lebensdauer [k h] 40 21 12 3
In MCFC-Anlagen sinkt die zu erwartende Lebensdauer durch Druckerhöhung deutlich (vgl. Ta-
belle 4.1). Sie sinkt von 40 000 h bei 1 atm um mehr als Faktor 10 auf 3 000 h bei 10 atm [81].
Verfahren zur Gasreinigung, die unter erhöhtem Druck arbeiten, kommen für die CoCell daher
nicht in Frage.
1Aus dem Englischen Heat Exchanger
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In der vorliegenden Arbeit wird insbesondere die Optimierung des Systemwirkungsgrades betrach-
tet. Die Anlage besteht deshalb, wie nach dem Stand der Technik für PEFCs üblich, aus zwei
Shift-Stufen und einer selektiven Oxidation. So wird der Verbrauch von Wasserstoff durch die
Methanisierung vermieden (vgl. Glg. 3.38).
4.1.4 PEFC
Bei der DaimlerChrysler Forschung werden Zusammenhänge und Wechselwirkungen für PEFCs
derzeit mit Zelltests durchgeführt [91]. Dazu wurden kommerziell verfügbare, circa 20µm dicke
Membranen Gore-Selectr der Fima Gorer mit vorbeschichteter, katalytisch aktiver Schicht ver-
wendet. Zusätzlich wurden sie mit einer circa 20µm dicken Kohlenstoffschicht versehen, um die
circa 280µm dicke, poröse Diffusionsschicht der Firma Toray, TGP-H-090 besser anzubinden. Die
Platinbelegung beträgt in der Kathodenreaktionsschicht circa 1 mg/cm2 und in der Anodenreaktions-
schicht circa 0,6 mg/cm2. Die Teilschichten wurden in einem Heißpressverfahren miteinandergefügt.
Diese Untersuchungen im Labor zeigen, welche Leistung von der PEFC zu erwarten ist, wenn die
CoCell realisiert wird.
4.1.4.1 Experimentelle Ergebnisse an einer Elementarzelle
Der Einﬂuss einzelner Betriebsparameter auf die Zellleistung wurde von Schudy [91] mit Hilfe
konstanter Verhältnisse im Gasverteilerkanal von Druck, Gaszusammensetzung und Tempera-
tur ermittelt. Dazu wird eine Elementarzelle mit kleiner Zellﬂäche von 10 cm2 mit Druckverlust
kleiner 5mbar und hohem Brennstoffstöchiometriefaktor von 30 untersucht. Durch den hohen
Fluss und die kleine Fläche werden Gradienten in Strömungsrichtung im Gasverteilerkanal vermie-
den.
Bei konstanter Befeuchtung mit einem Taupunkt von 73 ◦C hängt die erreichbare Zellleistung
vom Sauerstoffpartialdruck an der Kathode ab. Bei einer Stromdichte von 1A/cm2 und Luft als
Oxidationsgas steigt die Zellspannung bei Erhöhung des Kathodendrucks von 1,05 auf 2,5 bar
um circa 100mV. Bei der selben Stromdichte sinkt die Zellspannung um circa 90mV, wenn die
O2-Konzentration von 21% (Luft) auf 10% reduziert wird.
Die Variation des Anodendrucks (H2) im Bereich von 1,05 bis 2,5 bar zeigt hingegen nur einen
geringen Einﬂuss auf die Zellleistung. Der Zellspannungsunterschied ist bei einer Stromdichte
von 1A/cm2 kleiner als 10 mV.
Ein geringer Anodensystemdruck ist ohne wesentliche Zellleistungsverluste realisierbar. Zur Ma-
ximierung der Zellleistung sollte der Kathodendruck möglichst groß gewählt werden. Wird ein
Brennstoffzellensystem aus einer Zelle und einem Luftverdichter betrachtet, so zeigt sich jedoch,
dass die gesteigerte Zellleistung bei erhöhtem Kathodendruck rasch durch die Leistungsaufnahme
des Verdichters überkompensiert wird. Auf der Grundlage der gemessenen Zellleistungen wurde
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ermittelt, dass eine maximale Brennstoffzellensystemleistung aus Zelle und Verdichter bei einem
Kathodendruck von 1,5 bar erreicht wird.
Die Variation der Zelltemperatur im Bereich von 65 bis 80 ◦C bei konstanter relativer Feuchte
von 92% (Sättigungsgrad≈ 0,9) zeigt nur einen geringen Einﬂuss auf die Zellleistungen von etwa 5
bis 10mV bei 1 A/cm2. Dabei steigt die Zellleistung mit zunehmender Temperatur. Dies ist auf eine
verbesserte Reaktionskinetik bei höheren Temperaturen zurückzuführen.
Die erreichbaren Grenzstromdichten sinken aber geringfügig mit zunehmender Temperatur. Der
Unterschied zwischen 65 bis 80 ◦C beträgt circa 0,2 A/cm2. Dies bewirkt der mit steigender Tem-
peratur zunehmende Wasserdampfdruck, wodurch der Sauerstoffpartialdruck sinkt. Der abneh-
mende Einﬂussparameter des Energie- und Stofftransports hat in diesem Stromdichtebereich
größer 2 A/cm2 einen stärkeren Einﬂuss als die Reaktionskinetik und senkt die Grenzstromdich-
te.
4.1.4.2 Experimentelle Ergebnisse an Einzelzellen
Der Einﬂuss der Stöchiometriefaktoren wurde an Hand einer Zelle mit einer technisch relevanten
Fläche von etwa 300 cm2 untersucht. Hierbei wurden die Standardparameter auf Grundlage der
Ergebnisse an der Einzelzelle gewählt, das heißt ein Systemdruck von 1,5 bar, eine Zelltemperatur
von 70 ◦C, sowie Gasbefeuchtung bei Taupunkten von 65 ◦C an der Anode bei und von 40 ◦C an
der Kathode.
Die Ergebnisse der Variation des Luft-Stöchiometriefaktors zeigen für die Standardzelle mit Stan-
dardparametern ein Optimum bei einem mittleren Faktor von 2. Die Zellspannung steigt bis dahin
stark an. Ein zunehmender Luft-Stöchiometriefaktor führt zur Verbesserung des Sauerstofftrans-
ports und somit zur Zellleistungssteigerung. Wird der Luft-Stöchiometriefaktor über 2 hinaus er-
höht, sinkt die Zellspannung. Der höhere teilbefeuchtete Kathodengasﬂuss führt zu einer Austrock-
nung der Membran und dadurch zu einem höheren Membranwiderstand.
Die Änderung der Zelltemperatur von 70 ◦C um +10 ◦C führt, bei der Standardzelle mit konstan-
ten Taupunkten der Eingangsgase und Standardparametern bei 1 A/cm2, zu einem Spannungsverlust
von circa 150mV. Der Grund ist der Anstieg des Membranwiderstands durch die Abnahme der
relativen Feuchte der Gase. Eine Verringerung der Zelltemperatur um 5 ◦C zeigt hingegen keine
Zellspannungsänderung. Dies verdeutlicht die Anforderung einer exakten Regelung der maxima-
len Zelltemperatur oder der Entwicklung einer Membranelektrodeneinheit mit noch geringerer
Sensitivität gegenüber der relativen Feuchte der Gase.
Die Zellspannungen bei der Variation des H2-Stöchiometriefaktors der Standardzelle mit Stan-
dardparametern steigen bis zu einem Stöchiometriefaktor von 1,5 an und nähern sich bei weiterer
Erhöhung des Stöchiometriefaktors einem Grenzwert. Dies wird durch einen erhöhten Wasser-
eintrag in die Zelle mit steigendem Stöchiometriefaktor bis zu einem maximalen Wassereintrag
(Sättigung) begründet.
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4.2 Die Konﬁguration der CoCell-Anlage
Die Verschaltung der Anlage, wie sie in Abbildung 4.3 dargestellt ist, ergibt sich direkt aus den
Vorgaben der Funktionsmodule. Die Ziffern in der Abbildung entsprechen der hier verwendeten
Nummerierung:
1. Die MCFC arbeitet als Reformer für die PEFC. Das Brenngas muss zuerst in der MCFC
umgesetzt werden, bevor es der PEFC zugeführt werden kann.
2. Im Anodenabgas der MCFC (MC-AX) ist wegen der hohen Temperatur Kohlenmonoxid in
erheblichen Mengen vorhanden. Der CO-Anteil muss vor Eintritt in die PEFC (PE-AI) in
der Gasreinigung (GR) reduziert werden.
3. Die CO2-Konzentration am Kathodeneingang der MCFC (MC-CI) soll möglichst hoch sein,
die Konzentration in der Luft reicht für den Betrieb der MCFC nicht aus. Daher wird
das Kohlendioxid in der Gasreinigung (GR) nicht abgetrennt (vgl. Kapitel 4.1.3). Um den
CO2-Kreislauf zu schließen (CO2-REC) muss die PEFC kontinuierlich vom Anodengas
der MCFC durchﬂossen und das Anodenabgas der PEFC (PE-AX) wiederum der MCFC
zugeführt werden.
4. Im Kathodeneingangsgas der MCFC dürfen vor Eintritt in die Zelle keine brennbaren
Bestandteile mehr enthalten sein. Deshalb wird das von der PE-AX kommende Gas mit
der Brennluft der MCFC gemischt, so dass die bis dort noch nicht umgesetzten Treibstoffe
mit einem Teil der Luft am katalytischen Brenner (KB) oxidieren.
5. In den durchgeführten Berechnungen wird das Potential der Anlage evaluiert. Der maximale
Wirkungsgrad wird erreicht, wenn die verfügbare Wärme der heißen Stoffströme vollstän-
dig in der Anlage genutzt wird. Das Volumen der Wärmetauscher wird dadurch sehr groß,
kann aber erst für ein festgelegtes Leitungsverhältniss minimiert werden. Die technische Ver-
schaltung ergibt sich dann aus den Temperaturniveaus der Komponenten. Kalte Stoffströme
(Treibstoff, Wasser, Luft, Rückführung) werden mit steigendem Temperaturniveau erwärmt,
um möglichst viel Wärme zur Vorwärmung zu nutzen.
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Abbildung 4.3: Funktionsskizze der CoCell mit Nummerierung analog Abschnitt 4.2
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4.3 Spezielle Phänomene der CoCell-Konﬁguration
Die Verbesserung von Wirkungsgrad und Leistungsdichte in der CoCell scheint nicht nur durch
Nutzung des hohen Temperaturniveaus der MCFC-Abwärmemöglich, sondern auch durch positive
Synergieeffekte, wie zum Beispiel die verringerte Gasnutzung in der MCFC und die Wasserstoff-
abtrennung in der PEFC. Im Folgenden werden die sich ergebenden Veränderungen und ihre
Auswirkungen näher erläutert.
4.3.1 Vorteile durch veränderte Gaszusammensetzung in der MCFC
Durch die reduzierte Gasnutzung der MCFC im CoCell-Betrieb ändern sich die Konzentratio-
nen der Reaktanden in den Gasräumen. Abbildung 4.4 zeigt die Veränderungen der Zusam-
mensetzung in den Gasräumen für eine MCFC in CoCell-Konﬁguration mit einer Stromdichte
von 120 mA/cm2 und einer Wasserstoffnutzung in der PEFC von 80%. Der MCFC wird Luft mit
einem λ von 2 zugeführt, die vor dem katalytischen Brenner mit dem Anodenabgas der PEFC
gemischt wird.
Abbildung 4.4: Änderung der Gaszusammensetzung an Anode (links) und Kathode (rechts) im CoCell-
Betrieb durch Reduzierung der Gasnutzung in der MCFC
Anodenseitig steigt die mittlere Konzentration an Wasserstoff von 38%(vol) bei 80% Gasnutzung
auf 43%(vol) bei 20% Gasnutzung und besitzt dabei ein Maximum von 45%(vol) bei 30%
Gasnutzung. Die mittlere Konzentration an Kohlendioxid fällt im gleichen Bereich von 27%(vol)
auf 19%(vol) und besitzt bei 30% Gasnutzung ein Minimum von 16%(vol). Wasserdampf liegt
bei 80%-Nutzung zu 21% vor, bei 20%-Nutzung zu 26%. Bei 40%-Nutzung ist der Wasseranteil
mit 28 maximal.
Kathodenseitig entfernt die PEFC den Wasserstoff aus der CO2-Rückführung und trägt dadurch
zur Verbesserung des Zellpotentials bei, ebenso wie das geringere stöchiometrische Luftverhält-
nis der MCFC, wodurch die CO2-Konzentration weiter angehoben wird. Aus diesen Gründen
unterscheidet sich die Gaszusammensetzung auch deutlich vom Einzelbetrieb im HotModule.
Die Kohlendioxidkonzentration beträgt im HotModule bei einem λ von 10 etwa 2%(vol), die
Sauerstoffkonzentration 16%(vol). Im Vergleich dazu steigt im CoCell-Betrieb insbesondere die
CO2-Konzentration auf 7%(vol) bei 80% Gasnutzung bzw. 14%(vol) bei 20% Gasnutzung. Die
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O2-Konzentration fällt auf 13%(vol) bei 80% Gasnutzung bzw. 9%(vol) bei 20% Gasnutzung.
Zwar senkt der Abfall des Sauerstoffanteils die Zellspannung, jedoch geht diese Konzentration nur
mit der Wurzel in die Nernst-Gleichung ein (vgl. Glg. 3.24). Der CO2-Anstieg ist mit Faktor 4 bis 6
sehr viel stärker als der des Sauerstoffabfalls von Faktor 1,5 bis 2.
Außer dem Sauerstoffabfall und der Erhöhung der Wasserkonzentration an der Anode tragen
die Konzentrationsänderungen zur Verbesserung des Zellpotentials bei. Nach dem mathemati-
schen Modell FCE 95 (vgl. Kapitel C) steigt die Zellspannung von 809mV bei 80% Gasnutzung
auf 889mV bei 20% Gasnutzung, bei einer Stromdichte von 120 mA/cm2 und einer mittleren Tem-
peratur von 620 ◦C (vgl. Tab. 4.2).
Tabelle 4.2: Änderung der Zellspannung einer MCFC im CoCell-Betrieb bei Änderung der Gasnutzung
in der MCFC. Die Zellspannung wurde mit dem mathematischen Modell FCE 95 bei einer
Stromdichte von 120mA/cm2 und einer mittleren Temperatur von 620 ◦C errechnet.
utMC 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8
UMC [ mV ] 889 870 852 845 830 819 809
4.3.2 Vorteile durch Homogenisierung des Temperaturproﬁls in der MCFC
Verursacht durch die Konzentrationsgradienten der Edukte innerhalb der Gasräume, kommt es
in Schmelzkarbonatzellen im Einzelbetrieb, also bei hoher Gasnutzung, zu sehr großen Tempera-
turdifferenzen. Um die Temperaturgradienten zu minimieren, verändert man die Katalysatordichte
über die Fläche, so dass an Orten hoher Eduktkonzentrationen weniger aktive Katylasorzentren
vorliegen als an Orten niedriger Eduktkonzentrationen. In heutigen Schmelzkarbonatzellen liegt
deshalb die minimale Temperatur bei 570 ◦C, die maximale Temperatur bei 720 ◦C. Aufgrund des
Temperaturproﬁls dehnen sich die eingesetzten Materialien unterschiedlich aus. Bei größeren Tem-
peraturunterschieden können an den Abdichtungen der Gasräume Leckagen auftreten, die Efﬁzienz
und Lebensdauer herabsetzen. Darüber hinaus altern in Regionen hoher Temperatur Katalysator
und Elektrolyt schneller [90].
Durch die reduzierte Gasnutzung ist der Konzentrationsgradient entlang des Gasﬂusses im Re-
aktionsraum geringer. Damit nehmen auch die Stromdichteunterschiede in der Zellﬂäche ab und
die lokale Abweichung der Spannung vom Mittelwert der Zellﬂäche ist kleiner. Tabelle 4.3 zeigt
die mit dem Modell FCE 95 errechnete Spannung an den vier Ecken einer MCFC im Vergleich
zum Mittelwert der MCFC-Spannung im HotModule- und CoCell-Betrieb. Dabei wurde die An-
nahme getroffen, dass die Temperatur in allen Punkten der Zelle 620 ◦C beträgt, da derzeit keine
Aussagen über die Temperaturverteilung in einer HotModule- und einer CoCell-MCFC verfügbar
sind.
Die Spannungsdifferenz zwischen der Ecke des Anoden- und Kathodeneingangs und der Ecke
des Anoden- und Kathodenausgangs errechnet sich zu 459mV im HotModule mit 70% Gas-
nutzung und einer Stromdichte von 120 mA/cm2. Im CoCell-Betrieb bei 20% Gasnutzung und der
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Tabelle 4.3: Zellspannung in den Ecken einer MCFC-Zelle im CoCell-betrieb bei 20% Gasnutzung und im
HotModule-Betrieb bei 70% Gasnutzung. Die Zellspannung wurde mit dem mathematischen
Modell FCE95 bei einer Stromdichte von 120mA/cm2 und einermittlerenTemperatur von 620 ◦C
errechnet.
HotModule (70%, 120 mA/cm2)
UMC = 664mV
AI AX
CI 912mV 533mV
CX 832mV 453mV
CoCell (20%, 120 mA/cm2)
UMC = 889mV
AI AX
CI 1092mV 757mV
CX 1070mV 735mV
gleichen Stromdichte beträgt die Spannungsdifferenz 357mV. Mit der Zellspannung ist die Wärme-
produktion in der Zelle direkt verknüpft. Die elektrisch nicht nutzbare Leistung muss als Wärme
abgeführt werden. Eine große Spannungsdifferenz bedeutet somit auch eine große Wärme- bzw.
Temperaturdifferenz. In der CoCell wird mehr Brenngas reformiert als im HotModule-Betrieb.
Dadurch ist das Verhältnis vonWärmeverbrauch zuWärmeerzeugung größer, wodurch die Bauteile
gleichmäßiger belastet werden. Im Dauerbetrieb wird dies zu höherer Lebensdauer des Zellstapels
führen.
4.3.3 Vorteile durch Erhöhung der speziﬁschen Gasdurchsätze
Im Einzelbetrieb der MCFC ist es nicht möglich deren Stromdichte weiter zu erhöhen, da dadurch
die thermischen Spannungen zunehmen und, wie oben beschrieben, zu Leckage und erhöhter
Alterung führen. In der CoCell-Konﬁguration nehmen die thermischen Spannungen in der MCFC
durch die Erhöhung der speziﬁschen Gasdurchsätze zur Verringerung der Brenngasnutzung ab.
Die Gasnutzung der CoCell utMC−CC wird durch Erhöhung der Volumenströme V˙CC verringert,
wobei das Treibstoffvolumen direkt proportional zum Volumenstrom des HotModule V˙HM und
dessen Gasnutzung utMC−HM ist:
V˙CC
V˙HM
=
utMC−HM
utMC−CC
(4.1)
Bei 20% Gasnutzung wird der MCFC im CoCell-Betrieb also das 2,3-fache an Treibstoff zugeführt
wie dem HotModule bei 70% Gasnutzung. Allein durch die Reduzierung des Luftverhältnisses
und die dadurch höhere Kohlendioxidkonzentration an der Kathode steigt bei gleicher Gasnutzung
von 70%und einer Stromdichte von 120 mA/cm2 die errechnete Zellspannung derMCFCvon 664mV
im HotModule-Betrieb auf 819mV im CoCell-Betrieb.
Diese positiven Effekte können genutzt werden, um die Stromdichte der MCFC und dadurch die
Leistungsdichte des MCFC-Moduls und des ganzen Systems zu erhöhen (vgl. Kapitel 1). Tabelle 4.4
zeigt den in der CoCell-Konﬁguration mit dem Modell FCE 95 errechneten Spannungsabfall
der MCFC durch Stromdichteerhöhung bei 20% Gasnutzung. Bei 315 mA/cm2 ist die Spannung
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Tabelle 4.4: Änderung der Zellspannung einer MCFC im CoCell-Betrieb bei Zunahme der Stromdichte
in der MCFC. Die Zellspannung wurde mit dem mathematischen Modell FCE 95 bei einer
Gasnutzung von 20% bzw. 70% im HotModule und einer mittleren Temperatur von 620 ◦C
errechnet.
CoCell (ut = 20%) HM (ut = 70%)
iMC [mAcm2 ] 120 160 200 240 280 315 120
UMC [ mV ] 889 843 797 751 705 665 664
mit 665mV in etwa so hoch wie im HotModule-Betrieb bei 70% Gasnutzung und 120 mA/cm2
mit 664mV.
4.4 Überschlägige System-Rechnungen zur
CoCell-Konﬁguration
Die CoCell-Konﬁguration unterscheidet sich vom Einzelbetrieb einer MCFC fundamental. Der
Betrieb bei hohen Gasvolumenströmen und geringer Nutzung wurde bisher noch nicht betrachtet,
daher sollen allgemeine Massen- und Energiebilanzen die thermodynamischen Grenzen aufzeigen.
DesWeiterenwerden die Rahmenbedingungen hinsichtlich desDruckverlusts und desZellpotentials
in der MCFC und der Wirkungsgrad der Gesamtanlage dargestellt.
EineMCFC imEinzelbetrieb wird, unter anderem, durch die gezielte Reformierung des Treibstoffes
gekühlt. Die Reformierleistung kann soweit erhöht werden bis fast genau so viel Wärme verbraucht
wird wie im System produziert und ihm zugeführt wird. Allgemein lässt sich die Wärmebilanz des
Systems folgendermaßen formulieren:
Q˙Sys = Q˙Ref + Q˙V − (Q˙BZ +HEin − HAus) (4.2)
Q˙Sys Wärmeleistung des Systems
Q˙Ref Wärmebedarf der Reformierungsreaktion (im Zellstapel)
Q˙V Wärmeverluste, z.B. durch Strahlung
Q˙BZ Wärmeerzeugung durch Anodenreaktion der MCFC
HEin durch Stoffströme zugeführte Wärme
HAus durch Stoffströme abgeführte Wärme
Durch Reduzierung der Gasnutzung kann die thermische Bilanz so verändert werden, dass das Sys-
tem thermisch stabil ist.DieGasnutzung, bei der derWärmebedarf gerade so groß ist wie dieWärme-
erzeugung,wird imWeiteren alsAutothermeGasnutzung (ATG) bezeichnet.
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4.4.1 Die Autotherme Gasnutzung (ATG)
Wie beschrieben, können in der MCFC nur Methan und Methanol direkt umgesetzt werden.
Im Einzelbetrieb einer MCFC-Anlage wird nicht umgesetztes Gas katalytisch verbrannt, so dass
das System selbst bei geringer Gasnutzung mehr Wärme erzeugt als es verbraucht. Wird, wie
in der CoCell-Konﬁguration, nicht umgesetzter Treibstoff aus dem System entfernt, kann der
Wärmebedarf die Wärmeproduktion durch die Abwärme der Brennstoffzelle übersteigen. Dadurch
wird dem System kontinuierlich Wärme entzogen. Der Ladungstransport durch den Elektrolyten
verringerte sich und bräche mit Erstarren des Elektrolyten bei 488 ◦C vollständig zusammen. Im
Betrieb der kombinierten Anlage ist dieses Auskühlen des Stapels zu vermeiden. Die autotherme
Gasnutzung beschreibt die minimale Grenznutzung, die nicht unterschritten werden darf. Die
Kombination mit einer PEFC ist nur sinnvoll, wenn die ATG möglichst gering ist, da nur dann
ausreichend Wasserstoffgas zum Betrieb der PEFC erzeugt wird.
Für vollständigen Methanumsatz zu Wasserstoff und Kohlendioxid und unter Vernachlässigung der
Wärmeverluste (Q˙V =0) ergibt sich die autotherme Gasnutzung (die Herleitung dazu ﬁndet sich
im Anhang A)
ATG =
dhR,CH4 · utRef · n˙CH4 +HEin − HAus
4n˙CH4 · utRef · dhR,H2 · (1− ηU)
(4.3)
dhR,CH4 Reformierungsenthalpie für CH4
dhR,H2 Verbrennungsenthalpie von Wasserstoff
ηU Spannungswirkungsgrad der Brennstoffzelle
n˙CH4 Molenstrom des als Treibstoff zugeführten Methans
Gleichung 4.3 zeigt, dass die ATG von vielen Faktoren beeinﬂusst wird, die Variablen der Wärmebi-
lanz sind. Um die ATG genau zu bestimmen ist daher einModell notwendig, das die thermodynami-
schen Daten der Stoffe berechnet und die chemischen Prozesse in der Brennstoffzelle abbildet, so
dass auch der Einﬂuss der Variablen auf die ATG berechnet werden kann.
4.4.2 Abschätzung des Druckverlustes
Im CoCell-Betrieb liegen in der MCFC vollständig andere Strömungsverhältnisse vor als im Ein-
zelbetrieb, da die speziﬁschen Stoffströme wesentlich höher sind. An der Anode ist die speziﬁsche
Gasnutzung durch Erhöhen des Gasvolumenstroms erheblich gesenkt. An der Kathode verringert
sich der benötigte Gasstrom, da die am katalytischen Brenner erzeugte Wärme nicht mehr durch
Kühlluft abgeführt werden muss. In realisierten Anlagen strömt das Methan-Wasser-Gemisch mit
einer Geschwindigkeit von 1,7 m/s in den Anodenraum. Der hydraulische Durchmesser des Strö-
mungskanals beträgt 1,5mm, so dass hier, mit einer Reynoldszahl von vier, eine laminare Strömung
vorliegt. Zur Reduzierung der Gasnutzung von 75% auf 25% ist die Gasmenge verdreifacht. Dies
4.4 Überschlägige System-Rechnungen zur CoCell-Konﬁguration 59
ist für einen Umschlag des Strömungsverhaltens in den turbulenten Bereich nicht ausreichend, so
dass der Druckverlust an der Anode nur linear ansteigen wird [5].
4.4.3 Herleitung des Gesamtwirkungsgrades
Der elektrische Gesamtwirkungsgrad ist eine Funktion der Gasnutzung und des Wirkungsgrads der
Einzelkomponenten (MCFC, PEFC, Reformer). Mittels Energiebilanzierung kann der elektrische
Wirkungsgrad kalkuliert werden. Für die hier vorgenommene Abschätzung wird die Exergie der
Wärme vernachlässigt. Somit werden in der Energiebilanz nur Heizwert- und elektrische Energie-
ströme berücksichtigt (vgl. Abbbildung 4.5).
Abbildung 4.5: Benennung der Energieströme in der allg. CoCell-Anlage
In den Brennstoffzellen wird nur Wasserstoff als Treibstoff berücksichtigt, da Kohlenmonoxid
in der MCFC zwar zur Stromerzeugung beiträgt, aber nach der Reaktion mit Kohlendioxid mit
nicht umgesetztem Wasserstoff wieder zu Kohlenmonoxid geshiftet wird. Das Spannungspotential
der Kohlenmonoxid-Umsetzung (bei 650◦C 1,04V) ist nahezu identisch mit dem Spannungspo-
tential der Wasserstoff-Umsetzung (bei 650◦C 1,02V), daher ist thermodynamisch gesehen die
Berücksichtigung des Wasserstoffs ausreichend [20]. Die Umwandlung des Treibstoffs zu Wasser-
stoffgas soll vollständig im Reformer stattﬁnden, so dass für die Energiebilanz in den Brenn-
stoffzellen der Spannungswirkungsgrad und der Heizwert des Reformatgases verwendet werden
können.
Der Wirkungsgrad des Reformers ηRef ist deﬁniert als Verhältnis der Heizwerte von Produkt zu
Edukt:
ηRef =
LHVZ1
LHVEin
(4.4)
Die MCFC-Leistung PMCFC ist eine Funktion der Gasnutzung in der MCFC utMC, dem Spannungs-
wirkungsgrad ηUMC und dem zugeführten Wasserstoff LHVZ1:
PMCFC = utMC · ηUMC · LHVZ1 (4.5)
Die PEFC-Leistung PPEFC errechnet sich analog dazu mit der Gasnutzung in der PEFC utPE, des
Spannungswirkungsgrades ηUPE und des zugeführtenWasserstoffs LHVZ2:
PPEFC = utPE · ηUPE · LHVZ2 (4.6)
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Somit ergibt sich der Wirkungsgrad der CoCell ηCC als Summe der elektrischen Leistungen bezogen
auf den zugeführten Heizwert:
ηCC =
Pel,PE + Pel,MC
LHVEin
(4.7)
Mit der Deﬁnition für die Gasnutzung in der MCFC
utMC =
LHVZ1 − LHVZ2
LHVZ1
(4.8)
lässt sich der Gesamtwirkungsgrad als Funktion der Einzelwirkungsgrade und der Gasnutzung
darstellen:
ηCC = ηRef · (ηUMC · utMC + ηUPE · utPE · (1− utMC)) (4.9)
Gleichung 4.9 zeigt deutlich, dass für einen hohen Systemwirkungsgrad sowohl hoheWirkungsgrade
der Zelltypen und der Reformierung als auch eine hohe Gasnutzung der PEFC notwendig sind.
Die Gasnutzung der MCFC ist hier weniger von Bedeutung, da ungenutzter Wasserstoff aus der
MCFC in der PEFC umgesetzt werden kann. Das Verhältnis von PEFC- zu MCFC-Leistung wird
im Weiteren als CoCell-Verhältnis oder CoCell-Zahl (CC]) bezeichnet:
CC] =
PPEFC
PMCFC
(4.10)
Mit derDeﬁnition der Stapelleistung ausGleichung 4.5 undGleichung 4.6 ergibt sich:
CC] =
utPE · ηPE · LHVZ2
utMC · ηUMC · LHVZ1
(4.11)
Die Wasserstoffzufuhr der PEFC LHVZ2 ergibt sich aus Gleichung 4.8:
LHVZ2 = LHVZ1 · (1− utMC) (4.12)
Somit beträgt die CoCell-Zahl:
CC] =
utPE · (1− utMC)
utMC
· ηUPE
ηUMC
(4.13)
Die volumenspeziﬁsche Leistungsdichte der CoCell ρCC ist der Quotient aus elektrischer Leis-
tung PCC und Bauvolumen VCC der CoCell-Anlage:
ρCC =
PCC
VCC
=
(PMCFC + PPEFC) · fp
(VMCFC +VPEFC) · fV (4.14)
Wobei mit fp der Anteil der Parasitärleistung PPara, welcher die erzeugte elektrische Brutto-Leistung
verringert. fv stellt den Anteil des Volumens durch Hilfsaggregate VPara dar, die das Bauvolumen
der Anlage erhöhen. berücksichtigt wird:
fp =
PMCFC + PPEFC − PPara
PMCFC + PPEFC
(4.15)
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fv =
VMCFC +VPEFC +VPara
VMCFC +VPEFC
(4.16)
Als Funktion der CoCell-Zahl ergibt sich 4.17 mit Gleichung 4.10:
ρCC =
PMC · ( 1 + CC]) · fp
(VMCFC +VPEFC) · fv (4.17)
Einen möglichen Verlauf von Wirkungsgrad und Leistungsdichte über der Gasnutzung in der
MCFC zeigt Abbildung 4.6, wobei die Gasnutzung von 10% bis auf 80% variiert wurde und der
Berechnung folgende Annahmen zu Grunde liegen:
ηMCFC = 80% ρMC = 4,2 kW/m3
ηPEFC = 50% ρPE = 45 kW/m3
ηRef = 100% utPEFC = 80%
fp = 0,9 fv = 1
Der Wirkungsgrad steigt linear von 40% bei 10% Wasserstoffnutzung in der MCFC auf 65%
bei 80%Nutzung.Die Leistungsdichte fällt in diesemBereich exponentiell von 23,3 kW/m3 auf 4,1 kW/m3.
Eine hohe Leistungsdichte des Systems kann somit nur erreicht werden, wenn der Leistungsanteil
der PEFC groß ist, weshalb dann in der MCFC eine große Menge Wasserstoff produziert werden
muss, der in der PEFC konsumiert werden kann.
Abbildung 4.6: Abschätzung der Leistungsdichte und des Wirkungsgrades nach den in Kapitel 4.4.3 herge-
leiteten Formeln und Annahmen als Funktion der Gasnutzung in der MCFC.
Gleichung 4.17 erlaubt die Abschätzung der SOFC-Leistungsdichte der in Kapitel 3.4.4.2 dar-
gestellten Anlage. Die Leistungsdichte von Gasturbinen beträgt in Schiffsanwendungen 40 kW/m3,
der von der SOFC ungenutzte Treibstoff wird hier vollständig umgesetzt und der Wirkungsgrad
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beträgt dabei 40%. Wird die Parasitärleistung mit einem fp von 0,9, das Parasitärvolumen mit
einem fv von 1 und der Reformierungswirkungsgrad mit 100% angenommen, muss die Leistungs-
dichte der SOFC 300 kW/m3 erreichen, um den veröffentlichten Wert von 140 kW/m3 zu ermöglichen.
Dieser Wert liegt um Faktor 100 über dem der derzeitig verfügbaren Technologie. Zum Bei-
spiel erreicht der 20 kW-SOFC-Demonstrator des Forschungszentrums Jülich mit Methan (S/C=2,
xS =26 ppmw) eine Zellspannung von 0,8 V bei 300 mA/cm2, 70% Gasnutzung, einer mittleren Zell-
temperatur von 500 bis 700 ◦C und einem λ von 5,5 [92, 93]. Die Leistungsdichte dieses Systems
von 3,2 kW/m3 ist mit einer MCFC-Anlage vergleichbar. Die Leistungsdichte der CoCell liegt daher
voraussichtlich in dem berechneten Bereich von 10 bis 25 kW/m3.
Abbildung 4.7: Darstellung des CoCell-Modells im Referenzbetrieb
4.5 Deﬁnition des weiterverfolgten Prozesses
Die Anlagen-Verschaltung ergibt sich bereits aus der Funktionszuweisung der Komponenten. Der
Treibstoff wird in der Brennstoffaufbereitung in ein MCFC-taugliches Gas umgewandelt, das in der
MCFC zu Wasserstoff reformiert wird. In der Simulation können vorgeschaltete ATR und POX-
Reformer durch Verdünnung des Brenngases mit Stickstoff dargestellt werden. Das so hergestellte
Anodenabgas der MCFC enthält einen hohen Anteil Kohlenmonoxid, dessen Konzentration vor
Eingang in die PEFC in der Gasreinigung reduziert werden muss. Neben Wasserstoff und Wasser
enthält das Anodeneingangsgas der PEFC eine hoheKonzentration anKohlendioxid, das imKatho-
denraum derMCFC für den Ladungstransport benötigt wird und daher zurückgeführt werdenmuss.
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Nicht umgesetzte brennbare Bestandteile werden vor Eintritt in den Kathodenraum der MCFC an
einem katalytischen Brenner oxidiert. Durch diese Systemverschaltung erhöht sich von der MCFC
zur PEFC die Reinheit des Wasserstoffgases. Die kontinuierliche Abnahme der Prozesstemperatur
geht damit direkt einher. EineAbbildung des allgemeinenCoCell-Modellsmit Benennung aller Stoff-
ströme, Verdichter und wichtiger Betriebsparameter zeigt Abbildung 4.7.
4.5.1 Im Modell verwendete, ASPEN-eigene Module
Die verfahrenstechnischen Simulationsrechnungen dieser Arbeit wurden mit dem kommerziellen
Softwarepaket ASPEN durchgeführt. Es ist mit einer reichhaltigen Datenbank thermodynamischer
Stoffgrößen ausgestattet und dadurch in der Lage, für deﬁnierte Parameter die Stoff- und Energiebi-
lanzen eines Systems zu lösen. Die Stoffeigenschaften können entweder über die Zustandsgleichun-
gen berechnet werden oder sind aus Tabellen verfügbar. Daraus errechnet das Programm, je nach
Aufgabenstellung, das thermische, mechanische und/oder chemische Gleichgewicht. In den vor-
liegenden Simulationen wurden die Eigenschaften mittels der Peng-Robinson-Zustandsgleichung
berechnet:
p =
RT
Vm − b −
aα
V2m + 2bVm − b2
(4.18)
a =
0, 457235 · R2T2c
pc
(4.19)
b =
0, 077796 · RT2c
pc
(4.20)
Die einzelnen Formelzeichen stehen für folgende Größen:
Vm molares Volumen T Temperatur
R universelle Gaskonstante Tc kritische Temperatur
a Kohäsionsdruck p Druck
b Kovolumen pc kritischer Druck
4.5.1.1 Reaktormodule
In ASPEN sind sieben Reaktor-Module verfügbar [110]. Für die Darstellung der CoCell-Anlage
werden die Module REQUIL, RSTOIC und RGIBBS verwendet:
REQUIL Gleichgewichts-Reaktor für bekannte Stöchiometrie bis zum Gleichgewicht für deﬁ-
nierte Rahmenparameter
RSTOIC Umsatz-Reaktor für bekannte Stöchiometrie und deﬁnierten Umsatz
RGIBBS Gleichgewichts-Reaktor für chemische Mehrphasengemische und unbekannte Stö-
chiometrie
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Das Reaktormodul RSTOIC berechnet die Veränderung der Masse und Energie für Reaktionen
bekannter Stöchiometrie bis zu einer bestimmten Ausbeute oder für einen deﬁnierten Umsatz einer
angegebenen Schlüsselkomponente. Dieses Modul ist das Kernstück der Brennstoffzellenmodelle
in der vorliegenden Arbeit.
Der Selektive-Oxidations-Reaktor (Selox) wird mit dem Reaktormodul REQUIL dargestellt. Dieses
Modul errechnet das chemische und das Phasengleichgewicht einer vorgegebenen Reaktion als
Funktion von Temperatur und Druck bei unbekanntem Umsatz.
Tabelle 4.5: Speziﬁkation der verwendeten Reaktormodule
Reaktor Modul Temperatur Reagenzien bzw. Reaktion
HT-Shift RGIBBS 420 ◦C CO, CO2, H2, H2O
LT-Shift RGIBBS 180 ◦C CO, CO2, H2, H2O
Selox REQUIL 70 ◦C CO + 1/2→ CO2
KB RGIBBS n.d. keine Einschränkungen
HumiHX RSTOIC 200 ◦C CH4 + 2H2O→ CO2 + 4H2
Das Reaktormodul RGIBBS berechnet durch Minimierung der Gibbs-Energie das Phasen und das
chemische Gleichgewicht. Die Speziﬁkation der Reaktorstöchiometrie ist hier nicht erforderlich.
Das Modul RGIBBS wird zur Berechnung der Shift-Reaktoren und des katalytischen Brenners
verwendet. Unerwünschte Nebenreaktionen werden durch Einschränkung der Reaktionsprodukte
ausgeschlossen. Beﬁnden sich solche Stoffe im Edukt, werden sie an dem Reaktor vorbei geführt.
Außerdem wird dieser Reaktortyp für die Darstellung der MCFC eingesetzt. In Tabelle 4.5 sind die
Speziﬁkationen der verwendeten Module festgehalten.
4.5.1.2 Module für Verdichter und Pumpen
Die Module PUMP und COMPR schätzen in der CoCell-Simulation den Energieverbrauch durch
Hilfsmaschinen ab. Sie berechnen den Leistungsbedarf, um einen gegebenen Stoffstrom auf einen
bestimmten Druck bzw. um ein bestimmtes Druckverhältnis zu verdichten. Die Druckverhältnisse
sind durch die Anlagenkonﬁguration bestimmt.
Die Kompressoren verdichten adiabat bei einem elektrischen Wirkungsgrad von 90% und einem
mechanischenWirkungsgrad von 75%, so dass die Stoffströme durch die entstehende Abwärme er-
wärmtwerden.Die Speziﬁkation der dargestelltenMaschinen zeigt Tabelle 4.6.
4.5.1.3 Module für Wärmetauscher
Wärmetauscher bestimmen die vorliegende Temperatur und die Phasen einer vorgegebenen Mi-
schung. Das Wärmetauschermodul simuliert die Leistung eines Heizers oder eines Mehrströmungs-
Wärmetauschers. In der Simulation der CoCell wird es eingesetzt um eine speziﬁzierteWärmemenge
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Tabelle 4.6: Speziﬁkation der verwendeten Pumpen und Kompressoren
Benennung Verdichtung Typ ηmech ηel Typ
AIRCOMP 1,7 COMP 0,75 0,9 isentrop
H2OPUMP 1,7 PUMP 0,75 0,9 
FUELPUMP 1,55 PUMP 0,75 0,9 
FUELCOMP 1,55 COMP 0,75 0,9 isentrop
SECOMP 2,2 COMP 0,75 0,9 isentrop
PECOMP 1,5 COMP 0,75 0,9 isentrop
AXCOMP 4,4 COMP 0,5625 0,81 isentrop
hinzuzufügen oder zu entfernen, oder um die Wärmemenge zu bestimmen, die notwendig ist, um
eine deﬁnierte Temperatur zu erreichen.
Im CoCell-Fließbild ﬁnden sich die Module HEATER und HEATX. HEATER gibt einen Mas-
senstrom aus, die Wärme kann im System verknüpft oder von einem anderen Funktionsmodul der
Simulation bereitgestellt werden. Hier simuliert dieses Modul die Wärmezufuhr durch die externen
Brenner und liefert die Wärmemenge, die am katalytischen Brenner zusätzlich verfügbar ist oder
abgeführt werden muss, damit der CO2-Recycle-Strom die MCFC-Eingangstemperatur von 650 ◦C
erreicht.
Tabelle 4.7: Rahmenparameter der verwendeten Wärmetauscher
Benennung Typ
deﬁnierte
Stoffströme
deﬁnierte Parameter
Gesuchte
Größe
HX2 MHEATX Cold: Rec(F,W,A) T(Selox) = 70 ◦C T(Rec)
Hot: LT
HX3 MHEATX Cold: Rec(F,W,A) T(LT) = 180 ◦C T(Rec)
Hot: HT
HX4 MHEATX Cold: Rec(F,W,A) T(HT) = 420 ◦C T(Rec)
Hot: AX
HX5 MHEATX Cold: Rec(F,W,A) T(Rec) 5 530 ◦C T(CX)
Hot: MCFC-CX T(MCFC-CX) = 80 ◦C T(Rec)
HXREC HEATER Rec T = 650 ◦C 
Q
HXWREC HEATER WRec T = 650 ◦C 
Q
HXFREC HEATER FRec T = 650 ◦C 
Q
MCFC.CXHX HEATER MCFC-CX EB(MCFC) T(CX)
Das Modul HEATX ist in der Lage, Überschlags- und exakte Rechnungen für die meisten
Zweistromwärmetauscher durchzuführen. In der Überschlagsrechnung wird der Wärmeübergangs-
koefﬁzient durch den Programmierer vorgegeben, ansonsten wird die Standardeinstellung benutzt.
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In der exakten Rechnung wird der Wärmeübergangskoefﬁzient aus der Geometrie des Wärmetau-
schers berechnet. ImModell der CoCell wird mit HEATX die Abwärme der Gasreinigung integriert
(vgl. Kapitel 4.5.5.2). Damit sind die eingehenden Stoffströme und die Wärmeleistung deﬁniert (vgl.
Tabelle 4.7).
4.5.2 Die Modellparameter der MCFC
Die Modellparameter der MCFC ergeben sich aus den Betriebsbedingungen, die für den Ein-
zelbetrieb bekannt und erprobt sind. Als Standardbedingungen für den CoCell-Betrieb wurden
deﬁniert:
• Das Brenngas, das mit Stickstoff verdünnt werden kann, besteht aus Methan, das mit Wasser
in einem S/C-Verhältnis von 2 gemischt wird.
• Die kathodenseitig zugeführte Luft wird mit einem Φ von 3, bezogen auf das Produkt von
Gasnutzung und Wasserstoffmenge am Anodeneingang, der Zelle zugeführt.
• Die Gase treten mit der maximalen Betriebstemperatur von 650 ◦C in die MCFC ein und
verlassen mit der minimalen Betriebstemperatur von 580 ◦C die Zellen, so dass im Zellstapel
einemittlere Temperatur von 620 ◦Cvorliegt und demSystemmöglichst vielWärme zugeführt
wird.
• Die Temperatur am Kathodenausgang gibt Auskunft über die thermische Stabilität des
Systems. Bei einer Temperatur am CX von 580 ◦C bis 650 ◦C ist das System autotherm.
Die minimale autotherme Gasnutzung liegt bei 580 ◦C vor.
• Die Zellen werden mit einer Stromdichte von 140 mA/cm2 belastet.
Als Kennlinie können die Modellgleichungen der Energy Research Corporation aus den Jah-
ren 1995, 1998 und 1999 dienen, die imFolgendenAbschnitt näher erläutert werden.
4.5.2.1 Wahl des Kennlinienmodells
Zur Berechnung des Zellwirkungsgrades der MCFC stehen grundsätzlich drei Modelle zur Ver-
fügung, die in der Lage sind, auch den Bereich hoher Stromdichte und geringer Gasnutzung
darzustellen. Alle drei Modelle basieren auf einer einfachen Korrelation, mit der die Leistungsfähig-
keit bei verschiedenen Betriebsbedingungen berechnet werden kann. Sie berücksichtigen dabei die
anliegende Stromdichte, die Gaszusammensetzung an Anode undKathode (soweit die Einﬂüsse der
Komponenten bekannt und messbar sind) und die mittlere Betriebstemperatur. Den Modellen liegt
die Nernstgleichung zu Grunde, jedoch wurden die Konzentrationsterme durch Überspannungs-
und Temperaturkorrekturen ergänzt und durch gewichtete Parameter an die Erfahrungswerte durch
Messungen angepasst [90]:
V = E− ηact − ηconc − i · Zir (4.21)
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V resultierende Zellspannung
E Nernstpotential
ηact Aktivierungsüberspannung
ηconc Konzentrationsüberspannung
i · Zir Ohmsche Verluste
4.5.2.2 Vergleich der Modellergebnisse zu Messungen unterschiedlicher Gasnutzung im
HotModule
In Tabelle 4.8 sind Messungen aufgelistet, die an einem HotModule aufgenommen wurden. Die
Gasnutzung wurde dabei von 70% auf 58% reduziert, der Luftstrom wurde dementsprechend
angepasst, um die Zelle vor Überhitzung durch die erhöhte Wärmeproduktion am katalytischen
Brenner zu schützen. ImVergleich zu diesenMessungen liegen die Spannungspotentiale der Berech-
nungsmodelle zwischen acht und dreizehn Prozent über dem Messwert. Die Spannungs-Differenz
durch unterschiedliche Gasnutzung wird von keinemModell adäquat wiedergeben (vgl. Tabelle 4.8).
Tabelle 4.8: Zellspannung durch Messung und Modell
U [mV] Messung Modell 95 Modell 98 Modell 99
U (ut = 58%) 797 894 857 885
U (ut = 70%) 803 911 866 886
U(70%) - U(58%) 6 17 9 1
Abweichung U(58) 12% 8% 11%
Abweichung U(70) 13% 8% 10%
4.5.2.3 Wiedergabe erhöhter Stromdichte durch die Modelle im Vergleich zu
Einzelzellmessungen bei hoher Stromdichte
Abbildung 4.8 zeigt die höchste erreichbare Stromdichte von Einzelzellversuchen bei 75%Wasser-
stoffnutzung und einem λ von 2 im Eurozelldesign [94]. Die dabei verwendeten Zellen messen in
der Regel 158 · 158mm2 und sind mit circa 50 mg/cm2 Elektrolyt und anodenseitig mit 130 mg/cm2 Ni-
ckelkatalysator beladen. Die Messwerte sind statistisch um eine abfallende Gerade verteilt, die durch
die Punkte 20 mA/cm2 & 852mV und 460 mA/cm2 & 456mV festgelegt ist.
Das Modell 95 gibt die Messergebnisse sehr gut wieder. Der Verlauf dieser Kennlinie ist ebenfalls
linear. Bei 50 mA/cm2 ist die Vorhersage durch das Modell mit 890mV 85mV über dem mittleren
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Abbildung 4.8: An Einzelzellen gemessene Strom-Spannungs-Kennlinie im Vergleich zu mathematischen
Modellen
gemessen Wert von 815mV. Bei 450 mA/cm2 beträgt die Differenz 458mV zu 430mV, also nur
noch 28mV.
Das Modell 98 gibt die Messergebnisse nur im Bereich bis 200 mA/cm2 gut wieder. Die errechnete
Zellspannung sinkt von einemMaximum bei 60 mA/cm2 parabelförmig ab, so dass ab 410 mA/cm2 nega-
tive Zellspannungen erreicht werden. BeimMaximum von 60 mA/cm2 ist die errechnete Zellspannung
mit 914mV fast 100mV über dem Messwert von 816mV.
Das Modell 99 gibt den Verlauf der gemessenen Zellspannung ebenfalls nur bis 200 mA/cm2 gut
wieder. Im Bereich höherer Stromdichten wird der errechnete Graph ﬂacher. Die Differenz zwi-
schen Rechen- (R) und Modellwerten (M) steigt dadurch von 103mV (R: 825mV; M: 722mV)
bei 200 mA/cm2 auf fast 320mV (R: 758mV; M: 460mV) bei 450 mA/cm2.
4.5.2.4 Fazit
Der Wirkungsgrad der MCFC in der CoCell-Anlage kann nur durch die Kennlinie Modell 95 aus-
reichend dargestellt werden. Sie wird in der Simulation benutzt, die errechnetenWerte werden durch
einenKorrekturfaktor von 0,9 denErfahrungen durchMessungen angepasst [94].
4.5.2.5 Flächenleistung der MCFC
Die Flächenleistung eines Brennstoffzellenstapels pMC,ST bzw. pPE,ST ist das Produkt aus Strom-
dichte i und der dabei anliegenden Zellspannung U:
p =
P
A
= U · i (4.22)
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Da die Zellspannung linear mit zunehmender Stromdichte abnimmt, also selbst eine Funktion der
Stromdichte i ist, ist die Flächenleistung eine quadratische Funktion bezüglich i:
U = f(i) ⇒ p ∼ i2 (4.23)
Abbildung 4.9 zeigt die Flächenleistung derMCFC als Funktion der Stromdichte für unterschiedliche
Gasnutzung. Die Flächenleistung liegt bei 140 mA/cm2 bei circa 115W/cm2, wobei sie für 30%-
Nutzung mit 120W/cm2 um 12W/cm2 höher ist als für 75%-Nutzung (108W/cm2). Von diesen Werten
ausgehend steigen alle Kennlinien parabelförmig bis zu einem Maximum bei etwa 420 mA/cm2. Hier
ist der Unterschied zwischen 75%iger Nutzung (190W/cm2) und 30%iger Nutzung (223W/cm2)
mit 33W/cm2 deutlich größer. Zur Berechnung dieser Werte wurde das Kennlinien-Modell, das
im Bereich von 75% Gasnutzung und von 100 bis 140mA/cm2 Stromdichte gültig ist, auf 30%
Gasnutzung und 560mA/cm2 extrapoliert.
Abbildung 4.9: Berechnete Flächenleistung der MCFC über der Stromdichte bei unterschiedlicher Gasnut-
zung
4.5.3 Die Modellparameter der Gasreinigung
Die Gasreinigung setzt sich aus zwei Shift-Reaktoren und einem Selektiven-Oxidations-Reaktor
zusammen. Dadurch wird kein erhöhter Druck zur Reinigung des Reformatgases benötigt, und
es ist mit dieser Anordnung eine sehr hohe Wasserstoffausbeute möglich (vgl. Kapitel 4.5.5). Die
Temperatur der ersten Shift-Stufe ist prozesstechnisch nicht von Bedeutung, die Konzentration
an Wasserstoff wird in dieser Konﬁguration von der Temperatur der Niedertemperatur-Shift-Stufe
bestimmt. Am Ausgang der Niedertemperatur-Shift-Stufe liegt nach [84] eine CO-Konzentration
von 0,7% vor, so dass lediglich ein kleiner Luftstrom zugeführt werden muss, um das Kohlenmon-
oxid zu oxidieren.DieVerdünnung des Reformats durch Sauerstoff und Stickstoff ist dadurch gering.
Die Wasserstoffkonzentration wird durch die selektive Oxidation nur geringfügig verringert. In Ta-
belle 4.9 sind die Temperaturen und Raumgeschwindigkeiten (RG) der Gasreinigungs-Reaktoren
dargestellt.
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Tabelle 4.9: Temperaturen und Raumgeschwindigkeiten
Temperatur
Raum-
geschwindigkeit
Quelle
HT-Shift 420 ◦C 4000 1/h [86]
LT-Shift 180 ◦C 0300 1/h [84]
Selox 070 ◦C 0500 1/h [85]
Die selektive Oxidation ﬁndet bei einer Temperatur von 70 ◦C und Φ = 2 statt. Die niedrige
Temperatur ist für die Positionierung der Verdichter in der Anlage von großem Vorteil (vgl. Kapi-
tel 4.5.5.1).
4.5.4 Die Modellparameter der PEFC
Einen weiteren großen Einﬂuss hat der Wirkungsgrad der eingesetzten PE-Brennstoffzelle. Die
in der Brennstoffzelle erzeugte elektrische Energie ist von der Fläche der Zellen, der Spannungs-
Stromdichte-Kennlinie und dem stöchiometrischen Luftverhältnis abhängig. In den vorliegenden
Simulationen wird die Kennlinie einer reformattauglichen PEFC der DaimlerChrysler AG (vgl.
Abbildung 4.10) eingesetzt.
Abbildung 4.10: Kennlinie der hier verwendeten PEFC
Entwickelt wurde diese für den Einsatz als APU im Automobil. Das Brenngas mit einer Wasser-
stoffkonzentration von 25 bis 45% produziert ein autothermer Reaktor.
• Die Zelle wird bei einem niedrigen Druck von 1,5 bar und einer Temperatur von 70 ◦C
betrieben, so dass der Leistungsbedarf der nötigen Kompressoren gering ausfällt.
• Das stöchiometrische Luftverhältnis beträgt 2.
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• Der Wasserstoffumsatz erreicht 80%.
• Um einen hohen elektrischen Systemwirkungsgrad der CoCell-Anlage zu erreichen wird die
Leistungsdichte der Brennstoffzelle reduziert, so dass im Dauerbetrieb ein Wirkungsgrad
von 60% erreicht wird.
Der hier dargestellten Kennlinie liegen die Daten aus [91] zu Grunde. Die Kennlinie2 wurde
durch einen Korrekturfaktor modiﬁziert, der sich aus dem Verhältnis der Spannungen bei 80%
und 67% Wasserstoffnutzung bei einer Stromdichte von 1 A/cm2 und einem konstanten Luft-
Stöchiometriefaktor von 2 ergibt.
4.5.5 Die Modellparameter der Peripherie
4.5.5.1 Druckniveaus und Positionen der Pumpen und Kompressoren
Zur Überwindung der Druckverluste werden Kompressoren und Pumpen benötigt, die in der Si-
mulation zur Abschätzung der von ihnen benötigten Leistung mit berücksichtigt werden sollen. Das
Wasser wird bei Eintritt in das System durch die H2OPUMP, der Treibstoff durch den FuelCOMP,
die Luft vom AirCOMP auf einen geringen Überdruck verdichtet, um durch Rohrleitungen und
Apparate strömen zu können. Das Anodenabgas der MCFC verlässt die Zelle mit nur wenig höhe-
rem Druck als Umgebungsdruck und muss drei Apparate und vier Wärmetauscher durchströmen,
bevor es in der PEFC umgesetzt wird. Dies ist jedoch aufgrund der Druckverluste in den Apparaten
der Gasreinigung nicht möglich. Es ist mindestens ein weiterer Kompressor (MCCOMP oder AX-
COMP) zwischen MCFC und PEFC vorzusehen, um ein ausreichendes Druckniveau zu erzeugen
und das Gas vollständig durch die Anlage zu bewegen. Die Druckverluste der Apparate werden
aus den Erfahrungen mit bestehenden Anlagen abgeschätzt und sind in Tabelle 4.10 dargestellt.
Druckverluste in Rohrleitungen sind darin mit berücksichtigt [95]. Die Oxidationsluft der selekti-
ven Oxidation wird durch den SECOMP dem Reaktor zugeführt, die Luft der PEFC durch den
PECOMP. Ist der Druck des Anodenabgases der PEFC nicht ausreichend, um die Wärmetauscher
vor Eintritt in den Kathodenraum der MCFC zu durchströmen, wird der Druck nach Verlassen der
PEFC durch einen zusätzlichen Kompressor RECOMP erhöht.
Tabelle 4.10: Druckverluste der CoCell-Komponenten
Wärmetauscher je 0,1 bar
Reaktoren je 0,1 bar
Gasräume MCFC je 0,05 bar
Gasräume PEFC je 0,3 bar
Das Volumen eines Gases ist eine lineare Funktion der Kelvintemperatur, bei doppelter absoluter
Temperatur liegt somit auch das doppelte Volumen vor und die doppelte Arbeit ist zu verrichten.
2Untersucht wurde eine Messzelle mit einer technisch relevanten aktiven Fläche von ca. 300 cm2
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Daher sind die pumpenden Maschinen an einer Stelle zu platzieren, an der niedrige Temperaturen
vorliegen, um das zu verdichtende Volumen zu reduzieren und den Leistungsbedarf zu minimie-
ren.
Die Position der Verdichter wird durch die Druckverhältnisse an der MCFC eingeschränkt. Das
Anodenabgas verlässt die Zelle bei quasi-atmosphärischem Druck. Somit muss am Eingang der
Gasreinigung Überdruck, oder am Ende Unterdruck, erzeugt werden, damit das Gas durch die
Apparate der Gasreinigung strömt. Die zwei technisch sinnvollen Varianten werden im folgenden
Abschnitt gegenüber gestellt.
Variante I: Das Gas wird durch die Apparate gesaugt und vor der selektiven Oxidation ausrei-
chend verdichtet, so dass es die PEFC und die Vorwärmung der MCFC durchströmt. Bei Annahme
der oben genannten Druckverluste muss nur ein Unterdruck von 0,5 bar bei der geringsten Tempe-
ratur von 70 ◦C erzeugt werden. Um das Verdichtungsverhältnis von 4,4 zu erreichen, muss jedoch
eine zweistuﬁge Verdichtung eingesetzt werden, die in der Regel einen schlechteren Wirkungsgrad
aufweist als eine einstuﬁge.
Variante II: Das Gas wird direkt nach dem Anodenausgang komprimiert, so dass es die Gas-
reinigung und die PEFC durchströmt. Ein weiterer Verdichter nach der PEFC sorgt für die Überwin-
dung des Druckverlustes in derMCFC-Vorwärmung. Die Betriebstemperatur des ersten Verdichters
beträgt 650 ◦C, das Verdichtungsverhältnis nur 2,1, der zweite Verdichter arbeitet bei einer Tem-
peratur von 70 ◦C und muss eine Verdichtung von 1,55 erzeugen. Diese Kompressionsraten sind
einstuﬁg möglich.
EineÜbersicht über die notwendigenKompressionsraten zeigt Tabelle 4.11.
Tabelle 4.11: Kompressionsraten der Verdichtungsvarianten bei drucklosem Betrieb der CoCell
Variante I
Verdichter
Bezeichnung
Verdichtungs-
Verhältnis
AIRCOMP 1,7
H2OPUMP 1,7
FUELCOMP 1,55
SECOMP 2,2
PECOMP 1,5
AXCOMP 4,4
Variante II
Verdichter
Bezeichnung
Verdichtungs-
Verhältnis
AIRCOMP 1,7
H2OPUMP 1,7
FUELCOMP 1,55
SECOMP 1,6
PECOMP 1,5
MCCOMP 2,1
RECOMP 1,55
Die benötigte Leistung in Abhängigkeit vom Volumenstrom ergibt sich unter Vernachlässigung der
Massenabnahme des erweiterten CO2-Kreislaufes durch die PEFC aus den oben gegebenen Be-
triebsparametern. Der Leistungsbedarf der zwei Varianten kann damit verglichen werden und ist in
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Tabelle 4.12 dargestellt. Das unterschiedliche Verdichtungsverhältnis des Kompressors zur Luftver-
sorgung der Selektiven Oxidation (SECOMP) wurde nicht berücksichtigt, da dieser Volumenstrom
viel kleiner ist als der wasserstoffführende Volumenstrom. Der Wirkungsgrad der Verdichtung
wurde mit 67,5% als Annahme berücksichtigt.
Tabelle 4.12: Relativer Leistungsbedarf der Verdichtungsvarianten aus Tabelle 4.11
Variante I Variante II
Verdichterleistung 2,0 bar ·V˙(70 ◦C) 3,7 bar ·V˙(70 ◦C)
Variante II mit zwei Kompressoren benötigt fast die doppelte Leistung der Variante I, obwohl
die Verdichtung in Variante I zweistuﬁg erfolgt. Dies wird durch die Position des MCCOMP
verursacht, der den Druck auf das heiße MCFC-Abgas bei einer Temperatur von 650 ◦C ein-
bringt.
4.5.5.2 Verschaltung der Wärmetauscher
In den Wärmetauschern werden die heißen Gase der MCFC an den kalten Eingangsgasen gekühlt.
Mehrere Wärmetauscher sind vorzusehen, damit die zur Gasreinigung benötigten Temperaturni-
veaus erreicht werden, die minimale Temperaturdifferenz in der Simulation liegt bei 50K. Die
Optimierung von Wärmetauschersystemen erfolgt in der Technik durch die Pinch-Point-Analyse
nach Linhoff [96]. Diese Methode setzt für ein gegebenes Verfahren nur die Kenntnis der Wär-
meströme und der zugehörigen Temperaturen voraus. Die heißen, abzukühlenden Ströme und
die kalten, aufzuheizenden Ströme werden in einem Enthalpie-Temperatur-Diagramm als Com-
posite Curvesgraphisch dargestellt. Daraus kann bei vorgegebenen Mindesttemperaturdifferenzen
anschaulich derMindestbedarf anHeiz- undKühlenergie und die Pinch-Temperatur für denWärme-
tausch ermittelt werden [97]. Die Pinch-Temperatur begrenzt die durch den Verbund austauschbare
Wärmeenergie des Prozesses.
DieminimaleHeiz- bzw.Kühlenergie ergibt sich aus der Beachtung dreierGrundprinzipien [98]:
• Nicht heizen unterhalb der Pinch-Temperatur
• Nicht kühlen oberhalb der Pinch-Temperatur
• Kein Wärmeaustausch über der Pinch-Temperatur
In den Simulationsrechnungen ist das Verhältnis zwischen PEFC- und MCFC-Leistung noch nicht
deﬁniert. Es ist daher nicht möglich, die Heizmenge der Anlage nach Linhoff zu minimieren, da
die Masse des rückgeführten Stroms von der PEFC zur MCFC noch nicht deﬁniert ist, und die
entsprechenden Enthalpien noch nicht bekannt sind.
Auchwenn die Bestimmung des Pinches nichtmöglich ist, können die Linhoff 'schenGrundsätze zur
Minimierung der zusätzlichen Heizleistung angewandt werden. Es ist zu erwarten, dass die MCFC
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in der CoCell-Konﬁguration nicht wie im Einzelbetrieb durch überstöchiometrische Luftzufuhr ge-
kühlt sondern geheizt werden muss, um die Betriebstemperatur zu halten. Daher werden zur Mini-
mierung desHeizbedarfs alleWärmequellen zur Vorwärmung der Reaktionsgase integriert, wodurch
externeWärmezufuhr minimiert bzw. vermieden werden kann und ein hoher System-Wirkungsgrad
möglich ist. Die Reaktionen der Gasreinigung laufen adiabat ab, das heiße Anodenabgas wird im
Gegenstrom zur Erwärmung der kalten Eingangsgase (MCFC-Luft, -Wasser,-Treibstoff) gekühlt,
so dass die vorhandene Wärmemenge optimal genutzt wird.
Die Wärmekapazität Cp,i eines Stoffstroms i ist das Produkt aus speziﬁscher Wärmekapazität und
dem Molenstrom des Stoffs:
Cp, i = cp,i · n˙i (4.24)
Bezogen auf eine Treibstoffzufuhr von einem mol Methan pro Sekunde beträgt die Wärmekapazi-
tät der MCFC-Luft-, -Wasser- und -Treibstoffzufuhr 5,3 kW/K (bei einer MCFC-Nutzung von 40%
und einem λ von 2). Die Wärmekapazität des Anodenagases ist mit 1,1kW/K deutlich geringer und
verliert durch die Abtrennung des Wasserstoffs in der PEFC weiter an Masse und Wärmekapa-
zität. Deshalb können die Eingangsgase nicht vollständig auf die Eingangstemperatur der MCFC
aufgeheizt werden. Ob dies durch die Abwärme des katalytischen Brenners möglich ist, hängt vom
Reformierumsatz in der MCFC und der Gasnutzung in der PEFC ab. Die Erhöhung der ganz-
heitlichen Gasnutzung in der Anlage kann zu unzureichender Wärmeproduktion im katalytischen
Brenner führen. Daher sind alle Stoffströme auf die MCFC Eingangstemperatur zu erwärmen.
Je vollständiger die Umwandlung zu Wasserstoff und die Gasnutzung in MCFC und PEFC sind,
desto geringer ist die Wärmeleistung am katalytischen Brenner. Reicht die interne Wärme der An-
lage nicht aus, wird nach der internen Wärmeintegration Heizenergie durch externe Brenner (EB)
zugeführt.
4.5.6 Der Gesamtwirkungsgrad der Anlage
In der Simulation wird die überschüssige Wärme des katalytischen Brenners QKB mit einem Wir-
kungsgrad von 75% eingebunden, die Wärme der externen Brenner QEB wird durch Verbrennung
mit einem Wirkungsgrad von 85% bereitgestellt. Der Gesamtwirkungsgrad der CoCell ηCC ergibt
sich damit zu:
ηCC =
PPEFC + PMCFC − PPARA
dhLHV,Gesamt
(4.25)
PPEFC elektrische Leistung der PEFC
PMCFC elektrische Leistung der MCFC
PPARA elektrischer Leistungsbedarf der Peripherie
dhLHV,Gesamt LHVEin +
QEB
0,85
−QKB(
∨ QKB
0,75
≤ QEB)
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Die meisten Funktionsmodule der CoCell können durch eigene Grundoperationsmodelle des ver-
wendeten verfahrenstechnischen Simulationsprogramms3 ASPEN dargestellt werden (siehe An-
hang 4.5.1). Das interne Brennstoffzellenmodul kann die bei einer Verbrennung entstehende Wär-
me über einen zu deﬁnierendenWirkungsgrad in thermische Abwärme und elektrische Nutzenergie
unterteilen. Einﬂussparameter, wie zum Beispiel die Konzentration der Reaktanden im Anoden-
und Kathodenraum, können mit diesem Grundmodell nicht berücksichtigt werden. Insbesondere
die Änderung der Gaszusammensetzung ist für den zu bestimmenden Systemwirkungsgrad von
großer Bedeutung. Die verringerte Gasnutzung der MCFC führt zu Verbesserung der mittleren
Konzentrationen im Anoden- und Kathodenraum, erhöht den Wirkungsgrad der MCFC und somit
auch den Systemwirkungsgrad. Für die CoCell-Anlage musste daher ein neues Brennstoffzellen-
modul entwickelt werden, das die Nernstkorrektur berücksichtigt. Zu diesem Zweck müssen die
Reformierungs- und Brennstoffzellenreaktionen gekoppelt und der Wirkungsgrad als Funktion der
Gasnutzung berechnet werden.
4.6.1 Das MCFC-Modul
DerUmsatz desWasserstoffs ﬁndet in derMCFCüber den Transport vonKarbonat-Ionen statt. Ein
Massenstrom ausKohlendioxid und Sauerstoff muss imBrennstoffzellenreaktor von der Kathoden-
zur Anodenseite strömen, damit die Oxidation stattﬁnden kann. Die Masse an Wasserstoff nimmt
dadurch im Anodenraum ab, die Masse an Kohlendioxid und Wasser zu. Im Kathodenraum verrin-
gert sich gleichermaßen die Masse an Kohlendioxid und Sauerstoff.
4.6.1.1 Anodengasraum
Die Trennung der Gasräume ist auch für das Brennstoffzellenmodell essentiell. Deshalb ﬁnden die
im Anodenraum der Brennstoffzelle ablaufenden Reaktionen im Simulationsmodell in folgenden
Reaktoren statt:
IRef Darstellung des erhöhten Methanumsatzes bei der Reformierungsreaktion durch Gibbs-
Gleichgewicht bei erhöhter Temperatur.
IShift Anpassung der Kohlenmonoxidkonzentration an Betriebserfahrungen des HotModule
durch Gibbs-Gleichgewicht von CO, CO2, H2O und H2 bei niedriger Temperatur nach
dem IRef.
BZ Oxidation des zugeführten Wasserstoffs (n˙BZH2 ) bei frei deﬁnierbarem Umsatz (utMC), so
dass das Systemverhalten bei unterschiedlicher H2-Produktion simuliert werden kann.
AXVirt Zur Bestimmung der veränderten Zusammensetzung erreichen die Produktgase des BZ-
Reaktors in einem Gibbs-Reaktor bei deﬁnierter Anodenausgangstemperatur chemisches
Gleichgewicht
3ASPEN Plus, Version 11,1, ASPEN Technologies Inc.
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Die Reformierungsreaktion wird durch ein System aus zwei Gibbs-Reaktoren und einer Stofftren-
nung simuliert. Der gesteigerte Methan-Umsatz wird im ersten Reaktor bei erhöhter Temperatur
von 827 ◦C erreicht. Die Kohlenmonoxidkonzentration ist bei dieser Temperatur höher als nach
der internen indirekten Reformierung (IIR) im HotModule [83] gemessen wurde. Kohlenmonoxid,
Kohlendioxid, Wasser und Wasserstoff werden daher aus dem Stoffstrom entfernt und einem
zweiten Gibbs-Reaktor zugeführt, in dem die Reaktionsprodukte mit den Eingangsgasen iden-
tisch sind und sich nur die Lage des Gleichgewichtes temperaturabhängig ändert. Die gemessene
CO-Konzentration stellt sich dort bei einer Temperatur von 300 ◦C ein.
Das so simulationstechnisch aufbereiteteGas wirdmit den vorher abgetrennten Inertgasen gemischt
und deﬁniert die Zusammensetzung des Anodeneingangs. Der Methanumsatz ist vor der Brenn-
stoffzellenreaktion zu deﬁnieren, da die Reformierung in der Zelle nicht simultan mit der Oxidation
des Wasserstoffs ablaufen kann. Die Anpassung des Kohlenmonoxidgehalts an die Messung ist
vor der BZ-Reaktion notwendig, da der Wasserstoff in die Zellspannungsberechnung mit eingeht
und die Konzentrationen von Wasserstoff und Kohlenmonoxid nach Gleichung 3.37 voneinander
abhängig sind.
Tabelle 4.13: Zusammensetzung des Anodenabgases: Messung und Simulation im Vergleich
xCH4
[ Vol-% ]
xCO
[ Vol-% ]
T
[ ◦C ]
Messung 0,5 (AX) 5 (IIR) 650
IRef 0,5 16 827
IShift - 5 300
Die gemessene Zusammensetzung wird durch die oben beschriebenen Reaktoren erreicht (vgl. Ta-
belle 4.13), jedoch ﬁndet bei verringerter Gasnutzung die Remethanisierung verstärkt statt. Dem
wird durch einen weiterenGibbs-Reaktor, AXVirt, nach demBrennstoffzellenreaktor Rechnung ge-
tragen.Die austretendenGase gelangen durch diesenReaktor bei einerAnodenausgangs-Temperatur
von 580 ◦C ins chemische Gleichgewicht.
4.6.1.2 Kathodengasraum
Der Stofftransport aus dem Kathodenraum in den Anodenraum wird durch einen Reaktor be-
schrieben:
Kathode
Umden Stofftransport vomKathodenraum in denAnodenraumzu simulierenwerdenCO2
(n˙ElytCO2) und O2 (n˙
Elyt
O2
) aus dem Kathodengas abgetrennt (Glg. ??). Die abzutrennenden
Stoffmengen sind dabei vom H2-Umsatz im BZ-Reaktor abhängig:
n˙ElytCO2 = n˙
BZ
H2
· utMC (4.26)
n˙ElytO2 =
1
2
· n˙BZH2 · utMC (4.27)
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Die molare Menge abgetrennten Kohlendioxids ist also genau so groß wie die molare Menge
oxidierten Wasserstoffs, die molare Menge an O2 halb so groß.
4.6.1.3 Energiebilanz
Damit sind die Zusammensetzungen an Ein- und Ausgang des Anoden- und Kathodengasraumes
bestimmt und die elektrische Leistung PMCFC errechnet sich aus der gegebenen Brennstoffzellen-
Kennlinie (vgl. Kapitel 4.5.2.1). Sie wird als den Reaktor verlassende Wärme deﬁniert. Die restliche
freigesetzte Wärme der Oxidation steht somit innerhalb des Brennstoffzellenmodells als Abwärme
zur Verfügung (vgl. Abbildung 4.11).
Abbildung 4.11: Funktion des MCFC-Moduls
Die aus den Gleichgewichtsveränderungen resultierenden Wärmeströme werden als eingehende
Wärmeströme in den Brennstoffzellenreaktor deﬁniert. Dadurch speist die Brennstoffzellenabwär-
me endotherme Reaktionen. Ist in den Reaktoren Wärme verfügbar, wird diese dem zentralen
BZ-Reaktor zugeführt, von wo aus sie für endotherme Reaktionen zur Verfügung steht. Dadurch
sind die Reformierungs- und die Brennstoffzellenreaktion thermisch gekoppelt. Die Wärmebilanz
dieser Verknüpfungen wird am Kathodenausgang durch einen weiteren Wärmetauscher geschlos-
sen. Liegt ein Wärmeüberschuss vor, steigt die Temperatur des Anodenabgases und die Wärme
muss durch zusätzliche Kühlmaßnahmen abgeführt werden. Wird mehr Wärme verbraucht als
erzeugt, muss dem durch externe Wärmezufuhr entgegengewirkt werden, damit die Zelle nicht aus-
kühlt, da die Temperatur des Anodenabgases sonst unter 580 ◦C sinkt. Liegt im Kathodenausgang
eine Temperatur von 580 ◦C vor, ist das MCFC-Modul autotherm und das System ist thermisch
stabil.
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4.6.2 Das PEFC-Modul
DasModell der PEFC ist ähnlich aufgebaut wie dasModell derMCFC.Die Reformierung des Treib-
stoffes kann hier entfallen, dadurch ist der Simulationsaufbau übersichtlicher als für die MCFC (vgl.
Abbildung 4.12). Die Trennung von Anoden- und Kathodenraum ist zur Errechnung der Zellspan-
nung hier nicht notwendig, die vorliegende Kennlinie ist keine Funktion der Gaszusammensetzung.
In der PEFC kann nur Wasserstoff oxidiert werden, jedoch enthält das Anodenabgas der MCFC
Methan, weshalb die Trennung in Anoden- und Kathodengasraum trotzdem erfolgt, da so auch die
Speziﬁkation der Produktgase in Aspen erfolgt.
Abbildung 4.12: Funktion des PEFC-Moduls
4.6.2.1 Anodengasraum
Der Anodengasraum besteht nur aus einem Seperator, in dem Wasserstoff vom zugeführten Gas
getrennt wird. Die Trennrate entspricht dabei der Wasserstoffnutzung in der PEFC utPE, so dass
hiermit der Umsatz in der PEFC berücksichtigt wird. Im Brennstoffzellenreaktor wird der dort ver-
fügbare Wasserstoff vollständig oxidiert. Die restlichen Gase der Gastrennung werden als Anoden-
ausgangsgas der PEFC deﬁniert und zurück in die CoCell-Anlage geleitet, wo sie den CO2-Kreislauf
schließen.
4.6.2.2 Kathodengasraum
Die kathodenseitige Oxidation des Wasserstoffs ﬁndet in einem stöchiometrischen Reaktor statt.
Die dazu benötigte Luft wird direkt in den Reaktor geleitet, sie ist durch die Verdichtung auf
den benötigten Druck geringfügig vorgewärmt. Die Oxidationsprodukte verlassen zusammen mit
unverbrauchter Luft den Reaktor als Abluft (PE-CX).
4.6.2.3 Energiebilanz
Der Wirkungsgrad der PEFC ηPE wird durch Vorgabe der Zellspannung in der PEFC gewählt.
Durch Verknüpfung mit einer Strom-Spannungs-Kennlinie ist die Leistungsdichte des PEFC-
Moduls deﬁniert. Die elektrische Leistung der PEFC ergibt sich aus der Verbrennungsenthalpie
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des Wasserstoffs dhR,H2 und der oxidierten Wasserstoffmenge n˙PEH2 :
Pel,PEFC = ηel · dhR,H2 · n˙PEH2 (4.28)
Die so errechnete elektrische Leistung wird als den Reaktor verlassende Wärme deﬁniert. Die
restliche freigesetzte Wärme der Oxidation erwärmt die Reaktionsprodukte und die zugeführte Luft
auf 70 ◦C, darüber hinaus verbleibende Wärme muss als Abwärme über eine Kühlung abgeführt
werden.
4.7 Bewertung des Modells
Das hier vorgestellte Modell ermöglicht mehrere Aspekte der Verfahrensanalyse. Zum einen errech-
net es die Zusammensetzung der Anoden- und Kathodengase jeweils für Eingang und Ausgang,
wodurch für die Berechnung der Zellspannung die mittlere Konzentration als Funktion der Gasnut-
zung zur Verfügung steht. Die Überprüfung bzw. Einschränkung des Gültigkeitsbereichs der ver-
wendeten Brennstoffzellen-Kennlinie für die Stromdichte-Erhöhung und Gasnutzungs-Absenkung
erfolgt durch Messungen an einem realen Laborstapel. Neuere Modelle als das Modell 95 konnten
nicht verwendet werden, da sie auf den Betriebsbereich kleiner 140mA/cm2 bei 75% Gasnutzung
optimiert sind und daher die Spannung bei höherer Stromdichte bzw. geringerer Gasnutzung nur
unzureichend wiedergeben. Zum anderen ist das Modell in der Lage, den Betrieb mit jeglichem
Brenngas zu simulieren. Hier wurde die Simulation nur mit Methan und Methanol durchgeführt.
Die Literaturrecherche ergab, dass andere Treibstoffe bei der Verdampfung bzw. Reformierung in
der MCFC Ruß bilden und somit zur Deaktivierung des Katalysators führen. Speziﬁkationen eines
geforderten Verdampfers bzw. Reformers zur Reformierung von NATO F-76 Diesel liegen bis dato
nicht vor.
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5 Ergebnisse der Systemsimulation
Mittels der im vorigenKapitel beschriebenen Simulation (vgl. Kapitel 4) wird die CoCell-Anlage hin-
sichtlich Wirkungsgrad, autothermer Gasnutzung und anderer Effekte untersucht. Die Ergebnisse
gliedern sich in die Aspekte:
Referenz-Zustand
Die Anlage wird in der Standardkonﬁguration auf die in Kapitel 4.3 beschriebenen Effekte
hin untersucht; die allgemeine Leistungs- und Temperaturverteilung sowie die Zusammen-
setzung wichtiger Gasströme wird dargestellt.
Einﬂussparameter
Die Reduzierung der Gasnutzung in der MCFC unter die ATG kühlt den Stapel aus. Um
dem entgegen zu wirken, kann der Stapel beheizt werden. Verschiedene Beheizungsver-
fahren werden bestimmt und deren mögliche Wechselwirkungen untersucht.
Parameterstudien
In diesem Teil werden die möglichen Parameter und deren Einﬂuss auf den System-
Wirkungsgrad und die autotherme Gasnutzung beschrieben.
Analyse
DerEinﬂuss der Parameter aufWirkungsgrad undLeistungsdichtewirdmittelsKennzahlen
analysiert.
Ergebnis
An Hand der oben erarbeiteten Ergebnisse werden für das technisch beste Heizverfahren
die CoCell-Kennlinien für Wirkungsgrad und Leistungsdichte bestimmt.
5.1 Der Referenzzustand und allgemein gültige Effekte
Der Referenzzustand gibt über den Wirkungsgrad und die Leistungsdichte für die in Kapitel 4.5 de-
ﬁnierten Standardbedingungen Aufschluss. Der Anteil des für die PEFC verfügbaren Wasserstoffs
kann durch verringerte Wasserstoffnutzung in der MCFC erhöht werden. In Abbildung 5.1 sind
die Leistungsverhältnisse über der MCFC-Gasnutzung bei der Zufuhr von 5 kmol/h Methan aufge-
tragen. Die Nettoleistung der Anlage sinkt mit Abnahme der MCFC-Nutzung. Dadurch nimmt der
Wirkungsgrad ab, da die Treibstoff-Zufuhr hier konstant ist, jedoch kann die elektrische Energieer-
zeugung zur raumefﬁzienteren PEFC hin verlagert werden.
Der Leistungsbedarf der Verdichter sinkt mit Abnahme der Gasnutzung. Bei der minimal unter-
suchten MCFC-Nutzung von 15% ist er mit 139 kW in etwa 2/3 des Verbrauchs bei 80% Nutzung
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Abbildung 5.1: Leistung der MCFC, der PEFC, der Peripherie (PARA) und die Gesamtleisung der Co-
Cell (NETTO) als Funktion der Gasnutzung bei Referenzbedingungen
mit 198 kW, da bei niedrigem Wasserstoffumsatz der MCFC auch nur 2/3 der ursprünglichen Oxi-
dationsluft zugeführt werden muss (vgl. Abbildung 5.2). Die Verringerung des kathodenseitigen
Gasvolumenstroms in diesem Bereich von 3,1 m3/s auf 1,95 m3/s verursacht die beschriebene Einspa-
rung an Parasitärleistung. Neben der volumenspeziﬁsch positiven Leistungsverlagerung zur PEFC
hin fällt bei niedriger Gasnutzung auch die benötigte Wärmetauscherﬂäche kleiner aus, die direkt
proportional zum geheizten oder gekühlten Massenstrom ist. Die Leistungsdichte wird dadurch bei
niedriger Gasnutzung nicht nur durch die Leistungsverschiebung zur PEFC steigen, sondern auch
aufgrund der Abnahme des Bauvolumens durch Einsatz kleinerer Wärmetauscher und Verdich-
ter.
Abbildung 5.2: Volumenstrom des Anodenabgases (AX), des Kathodeneingangsgases (CI) und des Katho-
denausgangsgases (CX) der MCFC bei Referenzbedingungen
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Die minimale Gasnutzung wird durch die Temperatur des Kathodenausgangsgases deﬁniert. Sinkt
die Temperatur an diesem Punkt unter 580 ◦C kühlt der Stapel aus. Die Zellreaktionen erlahmen
und brechen spätestens mit Erstarren des Elektrolyten zusammen.
Die autotherme Gasnutzung liegt für den Referenzzustand bei 38%. Der Anlagenwirkungsgrad
erreicht in diesem Punkt 44%, das CoCell-Verhältnis beträgt 1,2. Eine CoCell-Zahl von 1, bei der
beide Brennstoffzellen gleich viel elektrische Leistung bereit stellen, wird bei einer Gasnutzung
von 40% in der MCFC erreicht.
Abbildung 5.3 zeigt die thermischen Effekte bei Änderung der Gasnutzung. Zum Einen reicht die
Abwärme der MCFC aus, um die kathodenseitigen Betriebsstoffe der MCFC in den Wärmetau-
schern (HX) auf 530 ◦C zu erwärmen. Die Überhitzung auf 650 ◦C muss anderweitig erfolgen. Ab
einer Gasnutzung kleiner 30% reicht die Abwärme zum Vorheizen der Kathodengase auf 530 ◦C
nicht mehr aus, wodurch die Wärmeleistung der externen Brenner steigt. Zum Anderen steigt mit
Abnahme der Gasnutzung die Temperatur im katalytischen Brenner bis auf 1000 ◦C, da die ver-
brannte Menge unverbrauchten Wasserstoffs und nicht reformierten Methans in diesem Bereich
zunimmt.
Abbildung 5.3: Temperatur im katalytischen Brenner (KB), im Kathodenausgang (CX) und im Ausgang des
letzten Wärmetauschers als Funktion der Gasnutzung in der MCFC bei Referenzbedingun-
gen
Das Maximum des Anlagenwirkungsgrads wird bei 55% Gasnutzung erreicht und beträgt für die
in Kapitel 4.5 deﬁnierten Standardbedingungen 48% (vgl. Abbildung 5.4). Für eine Gasnutzung
in der MCFC von 55% und weniger sinkt der Wirkungsgrad der Anlage. Der elektrische Wir-
kungsgrad der MCFC bezogen auf den intern erzeugten und genutzten Wasserstoff steigt, wie
erwartet, mit abnehmender Gasnutzung um bis zu 15%-Punkte an, von 55% bei 75% Gasnutzung
auf 70% bei 15% Gasnutzung. Die CoCell-Zahl steigt ebenfalls, wie erwartet, mit Abnahme der
Gasnutzung.
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Abbildung 5.4: Wirkungsgrad der Reformierung, der MCFC (bezogen auf den umgesetzten Wasserstoff)
und der CoCell sowie CoCell-Verhältnis der Referenzstudie als Funktion der Gasnutzung
Verantwortlich für den Anstieg der Zellspannung sind die Änderungen im Anodengasraum der
Zelle. Die Gaszusammensetzung am Kathodeneingang unterscheidet sich zwischen HotModule-
und CoCell-Konﬁguration nur wenig (vgl. Tabelle 5.1). Die Konzentration von CO2 liegt im CoCell-
Betrieb zwischen 8%bei 15%-Nutzung und 13%bei 75%-Nutzung. Bei hoherNutzungwirdmehr
Kohlendioxid im Kreis geführt, wodurch die Konzentration in der CoCell ansteigt. Im HotModule
wird dieser Effekt durch die starke Verdünnung mit Luft wieder aufgehoben, es wird dort eine
Konzentration von 9% gemessen. Dafür ist die Sauerstoffkonzentration im HotModule mit 16%
etwas höher als in der CoCell, wo sie zu 13 bzw. 16% errechnet wurde.
Tabelle 5.1: Gaszusammensetzung (trocken) am Kathodeneingang der MCFC im Vergleich der HotModule-
und CoCell-Konﬁguration
Konﬁguration CoCell CoCell HotModule
utMC 15% 75% 75%
xCO2,CI 8,4% 13,3% 9,0%
xO2,CI 13,3% 15,6% 16,0%
Die Differenz von errechneter Gaszusammensetzung bei 75% Gasnutzung und den Erfahrungs-
werten des HotModule-Betriebs bei 74%-Nutzung (vgl. Tabelle 5.2) ist gering. Die Abweichung von
maximal 4%-Punkten entsteht durch die Meßungenauigkeit im Betrieb.
Mit sinkender Gasnutzung hingegen ändern sich die Verhältnisse im Anodenraum deutlich. Ver-
gleicht man die höchste und die niedrigste Gasnutzung, so steigt die Wasserstoffkonzentration
von 11%(feucht) bei niedriger Gasnutzung um mehr als das dreifache auf 38%(feucht). Die Koh-
lendioxidkonzentration sinkt im selben Bereich von 44% um mehr als die Hälfte auf 18% (vgl.
Abbildung 5.5). Durch shiften des Kohlenmonoxids von 8% bei 15%-Gasnutzung steigt die Was-
5.2 Parameter zur Absenkung der autothermen Gasnutzung 85
Tabelle 5.2: Gaszusammensetzung (trocken) am Anodenausgang der MCFC im Vergleich der HotModule-
und CoCell-Konﬁguration bei 74% (HM) bzw. 75% (CC) Gasnutzung
H2 CH4 CO CO2
CoCell 18% 0,01% 7% 74%
HotModule 16% 0,02% 6% 78%
serstoffkonzentration bis auf 45% an. Abbildung 5.5 zeigt auch deutlich die Remethanisierung un-
verbrauchtenWasserstoffs. DieMethan-Konzentration steigt von 0,06% bis auf 5,8%(vol) bei mini-
maler Gasnutzung an. Der Methanumsatz verringert sich, da die hohe Wasserstoffkonzentration an
der Anode die Reaktionsgleichgewichte hin zur Bildung vonMethan verschiebt, wodurch der Refor-
mierungswirkungsgrad1 der Anlage bis auf 85% sinkt (vgl. Abbildung 5.4).
Abbildung 5.5: Zusammensetzung des Anodenabgases der MCFC für die Referenzstudie
5.2 Parameter zur Absenkung der autothermen Gasnutzung
Um die MCFCmit einer niedrigeren Gasnutzung als der in der Referenz ermittelten ATG zu betrei-
ben, muss der Zelle zusätzlich Wärme zugeführt werden. Soll die Gasnutzung in der MCFC unter
die Referenz-ATG gesenkt werden, um eine große CoCell-Zahl und somit eine hohe Leistungsdich-
te zu ermöglichen, muss die Wärmebilanz des Stapels durch Änderung geeigneter Parameter wieder
ausgeglichen werden. Dies ist auf mehrere Arten möglich. Die Verfahren wurden so gewählt, dass
sie zur Erfüllung der Anforderungen beitragen und nach Möglichkeit Wirkungsgrad und Leistungs-
dichte positiv (oder nur wenig negativ) beeinﬂussen. Daher werden externe Heizsysteme, die zum
Beispiel das abgeschlossene MCFC-System mit Heizgas umströmen, nicht berücksichtigt, da diese
1Die Darstellung des Reformierungs-Wirkungsgrads berücksichtigt den durch Reformierung und Gasreinigung her-
gestellten Wasserstoff.
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einen deutlich schlechteren Wärmeübertragungs-Wirkungsgrad erreichen und durch die benötig-
ten Zusatzapparate und Rohrleitungen das Bauvolumen der Anlage vergrößern. Ebenso wird die
Erhöhung der treibenden Temperaturdifferenz ausgeschlossen, weil dadurch die Leistungsfähigkeit
des Stapels nicht mehr gewährleistet wäre, zum Beispiel durch Verringerung der Lebensdauer bei
erhöhter Temperatur (vgl. Kapitel 4.3). Die zur Verfügung stehenden Parameter ergeben sich aus
der allgemeinen Wärmebilanz des MCFC-Stapels nach Formel 4.2:
Q˙Sys = Q˙Ref + Q˙V − (Q˙BZ + HEin − HAus)
Im hier untersuchten Zustand ist das System thermisch stabil und die Wärmeverluste werden
vernachlässigt:
⇒ Q˙Sys = 0 Q˙V = 0
Die Lücke in der Wärmebilanz kann durch die verbleibenden Parameter geschlossen werden.
Dazu kann der Wärmebedarf durch die Reformierungsreaktion (Glg. 5.1) verringert, oder die
Wärmeerzeugung durch die Anodenreaktion der MCFC (Glg. 5.2) oder die Wärmezufuhr durch
die Stoffströme (Glg. 5.3) erhöht werden.
Q˙Ref = n˙CH4 · dhR,CH4 utRef (5.1)
Q˙BZ = n˙H2 · dhR,H2 · utMC · (1 − ηU) (5.2)
HEin − HAus= ∆T · (n˙Ein · cP,Ein − n˙Aus · cP,Aus) (5.3)
Mit diesen Gleichungen und den speziﬁzierten Rahmenbedingungen stehen folgende Faktoren zur
Beeinﬂussung der Wärmebilanz des MCFC-Stapels zur Verfügung:
Erhöhung der zugeführten Massenströme
Die durch Stoffströme zugeführte Wärme ist die Differenz der durch Massenströme zugeführten
und abgeführten Enthalpie HEin - HAus. Die Enthalpie eines Stoffstroms aus mehreren Kompo-
nenten setzt sich aus den Enthalpien der Teilströme zusammen. Sie sind das Produkt aus dem Mo-
lenstrom der Komponenten n˙i, deren speziﬁschen Wärmekapazitäten cp,i und der Temperatur Tk
an der Stelle k, wobei k hier die Ein- und Ausgänge der Gasströme sind.
hk =
∑
i
n˙i · cp,i · Tk (5.4)
Die Temperaturen sind durch die Rahmenbedingungen vorgegeben, die zugeführte Wärme kann
daher durch Veränderung der treibenden Temperaturdifferenz nicht weiter erhöht werden. Die
Wärmekapazität ist ausschließlich eine Funktion der Temperatur, so dass mehr Wärme nur durch
Erhöhung der Massenströme eingebracht werden kann. Der Heizwert soll sich dabei in diesem Fall
nicht ändern, die Massenströme werden daher durch Zumischung von Inertgasen erhöht.
In Studie 1 wird der Anode neben Methan und Wasser noch Stickstoff zugeführt, der aus partiellen
Oxidations- oder autothermen Reformierungsverfahren zur Erzeugung eines MCFC-tauglichen
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Brenngases stammen könnte. Dadurch wird die Brenngaskonzentration verdünnt, der Stickstoff
fungiert als Wärmeträger. Wasser eignet sich hier nicht als Wärmeträger, da die Rückgewinnung der
Verdampfungsenthalpie aus der Abwärme zu aufwendig wäre.
In Studie 4 wird der Anteil der Kathodenluft erhöht. Dadurch wird der Kohlendioxidanteil im
Reaktionsraum geringer, die mittlere Sauerstoffkonzentration durch das höhere stöchiometrische
Luftverhältnis hingegen höher. Auch hier dient der Stickstoff der Oxidationsluft als Wärmeträger-
medium.
Reduzierung des internen Reformierbedarfs
Die durch die Reformierung verzehrte Wärme ist das Produkt aus dem umgesetzten Molen-
strom (hier utRef · n˙CH4) und der Reaktionsenthalpie (hier dhR,CH4). Die Reaktionsenthalpie ist
eine reaktionsspeziﬁsche Konstante und kann nur durch Einsatz eines Treibstoffs mit geringerem
Wärmebedarf pro erzeugtem Wasserstoff reduziert werden (siehe Tabelle 3.12). In der vorliegen-
den Arbeit wird dies nur durch den Direktbetrieb der Anlage mit Methanol in Studie F(uel)1
untersucht.
Der in der Zelle zu reformierende Stoffstrom kann auch durch Teilumsatz außerhalb der Zelle
verringert werden. Hierzu wird der MCFC in Studie 2 ein externer Reformer vorgeschaltet, in dem
das Methan adiabat teilweise zu Wasserstoff und Kohlendioxid umgesetzt wird2. Bedingt durch
die adiabate Prozessführung sinkt die Temperatur im Reaktor. Reicht die Wärme des Kathoden-
abgases nicht aus, um das Brenngas auf die benötigte Betriebstemperatur zu erhitzen, erfolgt die
zusätzliche Wärmezufuhr durch die externen Brenner, die vor Eintritt in die MCFC durchströmt
werden.
Erhöhung der Wärmeerzeugung im Stapel
Bei gleichbleibendemWasserstoffumsatz in derMCFC,mit konstanterWasserstoffzufuhr (n˙H2 = const.)
und konstanter Gasnutzung (utMC = const.), kann die Wärmeerzeugung im Stapel durch Verrin-
gerung des Zellwirkungsgrades erhöht werden. Diese Vorgehensweise ist sinnvoll, wenn dadurch
eine deutlich gesteigerte Stromdichte möglich ist, die sich positiv auf die Leistungsdichte der Anlage
auswirkt. Der Einﬂuss der MCFC-seitigen Stromdichteerhöhung auf Wirkungsgrad und Leistungs-
dichte der CoCell wird in Studie 3 ermittelt.
Reduzierung der externen Wärmeerzeugung
In der MCFC erzeugter Wasserstoff kann in der PEFC nicht vollständig elektrisch genutzt
werden. Nach beiden Brennstoffzellen nicht umgesetzterWasserstoff wird am katalytischen Brenner
verbrannt, da eine weitere elektrische Nutzung auf Grund der geringen Konzentration nicht sinnvoll
ist. Die dabei freigesetzte Wärme wird zur Vorheizung der Betriebsgase eingesetzt. Reicht dies
nicht aus, um die benötigte Eintrittstemperatur von 650 ◦C zu erreichen, wird in den externen
2In der Simulation wird er durch einen stöchiometrischen Reaktor dargestellt, in dem der Umsatz frei gewählt werden
kann.
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Brennern zusätzlicher Primär-Treibstoff verbrannt. Dies kann durch die unvollständige Nutzung
von Wasserstoff in der PEFC reduziert werden. Studie 5 gibt Auskunft darüber, ob die reduzierte
Wasserstoffnutzung in der PEFC zur Vorheizung der Gase sinnvoll ist.
5.2.1 Wechselwirkungen der Parameter
Zur Identiﬁkation der Haupteinﬂussfaktoren auf Wirkungsgrad und autotherme Gasnutzung wird
ein vollfaktorieller 25 -Simulationsplan aufgestellt, mit dem die Effekte und Zweifachwechselwir-
kungen von fünf Faktoren in 32 Simulationsrechnungen bestimmt werden können [99]. Die vari-
ierten Faktoren und ihre Plus- und Minusniveaus sind in Tabelle 5.3 dargestellt. Die Bestimmung
der Niveaus erfolgt aus den Erfahrungen der ersten Modellrechnungen. Sie wurden dabei so ge-
wählt, dass die Temperatur am Kathodenausgang noch auf 580 ◦C gesenkt werden kann. Dies
ist bei sehr hohen Werten für die Plusniveaus nicht möglich, da hier die Wärmezufuhr der kom-
binierten Heizverfahren größer ist als der Verbrauch durch die vollständige Reformierung des
Methan.
Tabelle 5.3: Faktoren für den vollfaktoriellen Simulationsplan zur Betriebsparametervariation
Faktor Minusniveau Plusniveau
Stickstoffkonzentration Feed A 0% 30%
Umsatz im Vorreformer B 0% 10%
Stromdichte MCFC [mA/cm2] C 140 280
Luftverhältnis MCFC (Φ) D 2 5
Gasnutzung PEFC E 100% 75%
Die Ergebnisse der vollfaktoriellen Untersuchung sind für die autotherme Gasnutzung und den
Wirkungsgrad in Abbildung 5.6 als Kontrast der Einzelfaktoren und der Zweifachwechselwirkun-
gen dargestellt und nach abnehmendem Kontrast geordnet. Es ist deutlich zu erkennen, dass die
Zweifachwechselwirkungen weder die autotherme Gasnutzung noch den Wirkungsgrad signiﬁkant
beeinﬂussen. Die stärkste Verringerung der ATG scheint durch Erhöhung des Vorreformerum-
satzes, der Stromdichte in der MCFC oder des Luftverhältnisses (Parameter B, C und D) möglich
zu sein, jedoch ist auch der Einﬂuss auf den Wirkungsgrad durch die beiden letzteren Parameter
beträchtlich.
Die Bewertung der Parameter ist mit dieser Studie noch nicht abgeschlossen. Die gewählten Plus-
niveaus können die Bandbreite des technisch möglichen nicht vollständig erfassen. Dies geschieht
in der Analyse der Parameterstudien, jedoch kann auf dieser Datenbasis der Einﬂuss der Wechsel-
wirkungen im Weiteren vernachlässigt werden.
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Abbildung 5.6: Die wechselseitigen Wirkungen der Studienparameter auf Wirkungsgrad und autotherme
Gasnutzung als Kontrast des 25-Simulationsplans
5.2.2 Parameterstudien
5.2.2.1 Studie 1: Erhöhung des Inertgas-Anteils im Brenngas
Abbildung 5.7: Wirkungsgrad und Autotherme Gasnutzung als Funktionen des erhöhten Inertgas-Anteils
im Brenngas xN2
In Studie 1 wurde die Stickstoffkonzentration im Brenngas in 10%-Schritten von 0 auf 90% erhöht.
In Abbildung 5.7 sind die autotherme Gasnutzung und der Wirkungsgrad bei dieser Gasnutzung
über der Stickstoffkonzentration aufgetragen. Bis zu einer N2-Konzentration von 80% steigt die
ATG durch die Verdünnung sogar von 38% auf 40%. Erst ab einer Verdünnung des Brenngases
auf 10% sinkt die ATG auf 37% und damit unter den Referenzwert. DerWirkungsgrad ist im ersten
Bereich nahezu konstant bei 44%. Im zweiten Bereich fällt er bis auf 34% bei einem N2-Anteil
von 0,9.
Der Einﬂuss des Stickstoffs ist sowohl auf ATG als auch auf den Wirkungsgrad gering (vgl.
Tabelle 5.4). Bei equimolarer Zufuhr von 5 kmol/h Stickstoff und 5 kmol/h Methan ( xN2 =0,5 ) ist die
Leistung der MCFC um 6%, die Leistung der PEFC um 2% höher als im Referenzzustand. Die
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Tabelle 5.4: Brennstoffzellen- und Parasitärleistung der CoCell bei Zufuhr von 5 kmol/hMethan und Verdün-
nung durch zusätzliche Beaufschlagung mit Stickstoff
xN2 0 0,5 0,8 0,9
PPE [kW] 390 398 421 454
PMC [kW] 318 337 346 333
PPara [kW] 160 180 236 326
Parasitärleistung wächst um 12,5%. Durch diese Effekte bleibt der Wirkungsgrad nahezu konstant.
Diese Verdünnung des Brenngases hat offensichtlich auf die errechnete MCFC-Leistung sogar
einen positiven Einﬂuss. Das Simulationsmodell der PEFC kann die Verdünnung des Brenngases
nicht erfassen. Mit weiterer Erhöhung der Stickstoffzufuhr steigt vor allem die Parsitärleistung der
Hilfsaggregate bis auf 320 kW bei einer N2-Konzentration von 0,9, während die Leistung beider
Brennstoffzellen etwa konstant bleibt.
Stickstoff imBrenngas kann somit, wie es die vollfaktorielleUntersuchung auch schon prognostiziert
hat, als Heizmedium ausgeschlossen werden. Allerdings ist es für den Betrieb der CoCell auch nicht
wichtig, ob durch ein vorgeschaltetes Reformierungsverfahren der MCFC anodenseitig Stickstoff
zugeführt wird.
5.2.2.2 Studie 2: Teilumsatz von Methan außerhalb der Zelle
Abbildung 5.8: Wirkungsgrad und Autotherme Gasnutzung als Funktion des Umsatzes vorgeschalteter
Reformierung utHHX
In Studie 2 wurde der Umsatz von Methan im Vorreformer (HHX3) in 10%-Schritten erhöht.
Dabei ist der Umsatz im HHX begrenzt, so dass in der MCFC die Gasnutzung nicht unter 15%
3Im Kraftwerksbereich werden die Brenngase einer MCFC in einem befeuchteten Wärmetauscher (engl. Humidiﬁed
Heat Exchanger) erwärmt und vorreformiert. Diese Abkürzung (HHX) wird auch hier verwendet.
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gesenkt werden muss um autothermen Betrieb zu ermöglichen. Die obere Grenze der Vorreformie-
rung wird erreicht, wenn 30% des eingesetzten Methans umgesetzt werden (vgl. Abbildung 5.8).
Der Wirkungsgrad sinkt dabei durch den zusätzlichen Wärmebedarf im vorgeschalteten Reformer
auf 30%. Bei einer autothermen Gasnutzung von 23%, das entspricht einer CoCell-Zahl von 1,9,
liegt der Wirkungsgrad noch bei 38%.
5.2.2.3 Studie 3: Vervielfachung der Stromdichte in der MCFC
Im Gegensatz zu den anderen Verfahren wird hier die zusätzliche Wärme nicht durch die Re-
aktionsgase ins System eingebracht, sondern der Stapel durch Erhöhung der Stromdichte direkt,
sozusagen elektrisch, beheizt. Die Stromdichte wurde in Schritten von 70 mA/cm2 bis auf das dreifa-
che des Referenzwerts von 420 mA/cm2 erhöht. Abbildung 5.9 zeigt, dass auch in diesem Verfahren
mit der Absenkung der autothermen Gasnutzung die Verschlechterung des Wirkungsgrades direkt
einhergeht. Bei einer Stromdichte von 420 mA/cm2 liegt die autotherme Gasnutzung bei 20% und
der Wirkungsgrad sinkt auf 30%.
Abbildung 5.9: Wirkungsgrad und Autotherme Gasnutzung als Funktion der MCFC-Stromdichte iMCFC
5.2.2.4 Studie 4: Erhöhtes stöchiometrisches Luftverhältnis in der MCFC
Wie in Studie 1 wird auch hier dem Zellstapel Wärme durch heißen Stickstoff zugeführt, jedoch
ﬁndet sich der Stickstoff nicht im Anoden- sondern im Kathodengas. In der Simulation wird dazu
das stöchiometrische Luftverhältnis in ganzzahligen Schritten von zwei bis auf zehn erhöht. Im
Vergleich zu Studie 1 steigt die Verdichterleistung nur um 33% von 160 auf 214 kW bei Φ=9. Hier
muss dieOxidationsluft nur einmal komprimiert werden und nicht den erweitertenKathodenrecycle
durch Gasreinigung und PEFC durchströmen.
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Abbildung 5.10: Wirkungsgrad und Autotherme Gasnutzung als Funktion des stöchiometrischen Luftver-
hältnisses Φ
Die autothermeGasnutzung kann bei einemΦ von 6 auf 20% gesenkt werden (vgl. Abbildung 5.10),
der Wirkungsgrad ist dabei mit 31% mit der Verdreifachung der Stromdichte vergleichbar. Ab
Φ=7 müsste die Gasnutzung in der MCFC unter 15% reduziert werden um die Temperatur im
Kathodenausgang auf 580 ◦C zu senken.
5.2.2.5 Studie 5: Reduzierte Gasnutzung in der PEFC zur Senkung des sekundären
Heizbedarfs
Abbildung 5.11: Wirkungsgrad und Autotherme Gasnutzung als Funktion der PEFC-Gasnutzung utPE
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Eine geringe Nutzung in der PEFC kann nur von Vorteil sein, wenn damit Inertgase beheizt
werden, die dem Zellstapel Wärme zuführen. Die Wasserstoffnutzung in der PEFC wurde in dieser
Studie in 10%-Schritten von 100% auf 50% Umsatz reduziert, um fest zustellen, in wie weit die
Gasnutzung der PEFC das Betriebsverhalten der CoCell beeinﬂusst.
Abbildung 5.11 zeigt, dass der Systemwirkungsgrad ab einer Gasnutzung in der PEFC von 90%
und weniger rasch sinkt, da die am katalytischen Brenner erzeugte Wärme den zur Vorwärmung
und Erhitzung der Gase vorhandenen Bedarf übersteigt. Dadurch steigt die Temperatur der Katho-
dengase schon bei 90% Gasnutzung in der PEFC auf über 700 ◦C, da mehr Brenngas thermisch
umgesetzt wird als zur Aufheizung notwendig. Die zur Abkühlung auf MCFC-Eingangstemperatur
abgeführte Wärme wird dann zur Vorheizung der Anodengase eingesetzt, jedoch ist in der Anlage
grundsätzlich eine hohe PEFC-Gasnutzung anzustreben, da die ATG nur von 40% bei utPE =0,9
auf 33% bei utPE =0,5 sinkt. Der Wirkungsgrad hingegen sinkt im gleichen Bereich von 49
auf 29%.
5.2.2.6 Studie F1: Betrieb mit Methanol
Der Einsatz von Methanol wird in einer separaten Studie untersucht, da die Änderung des Treib-
stoffs im Vergleich zu den anderen Maßnahmen eine andere Bewertung erfahren muss. Die obigen
Studien sind technische Verfahren, um die CoCell bei hoher Raum- und Treibstoffnutzung zu
betreiben. Die Verwendung eines anderen Treibstoffs, der nicht ohne weiteres aus dem geforder-
ten Treibstoff (Diesel) synthetisiert werden kann, ist nicht Teil dieser Arbeit. Dennoch wird der
Einsatz von Methanol im Folgenden betrachtet, da es eine relativ hohe Energiedichte besitzt, bei
Raumtemperatur ﬂüssig und direkt in der MCFC einsetzbar ist. Aufgrund dieser positiven Eigen-
schaften stellt es für eine Schiffsanlage eine äußerst interessante Alternative dar. Weitere Treibstoffe
werden nicht untersucht, da bei der Betriebstemperatur der MCFC der rußfreie Umsatz höherer
Kohlenwasserstoffverbindungen nicht sicher ist [24, 66].
Stöchiometrisch betrachtet wird Methan mit zwei Mol Wasser vollständig zu Wasserstoff und
Kohlendioxid umgesetzt, Methanol hingegen mit einem Mol Wasser, da ein Sauerstoffatom schon
chemisch gebunden ist:
CH4 + 2 H2O  CO2 + 4 H2 dhR,CH4 = 165, 1 kJ/mol (5.5)
CH3OH + H2O  CO2 + 3 H2 dhR,CH3OH = 49, 7 kJ/mol (5.6)
Deswegen setzt die Methan-Reformierung 4Mol Wasserstoff frei, die Methanol-Reformierung
nur 3Mol. Eine der Referenz vergleichbare MCFC-Leistung wird in der Simulation mit 5,8 kmol/h
Methanol mit einem S/C-Verhältnis von 1,5 erzielt.
Abbildung 5.12 zeigt, dass die Temperatur am Kathodenausgang im Methanolbetrieb (M1) 580 ◦C
selbst bei 10% Gasnutzung nicht unterschreitet. Die Wärmezufuhr durch Gase und Brennstoffzel-
lenabwärme ist so groß, dass der Stapel nicht mehr ausreichend gekühlt wird. Wenn die Temperatu-
ren amEin- undAusgang dermittleren Temperatur von 620 ◦C gleichgesetzt werden (M2) errechnet
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Abbildung 5.12:Wirkungsgrad des Methanolbetriebs im Vergleich zumMethan-Betrieb und Temperatur im
Kathodenausgang der MCFC (CX).
In M1 wird der Stapel durch die Gasströme geheizt. Die Temperatur am Eingang der
MCFC beträgt 650 ◦C, am Ausgang 580 ◦C.
In M2 entsprechen die Temperaturen am Ein- und Ausgang der MCFC der mittleren
Zelltemperatur von 620 ◦C. Die Gasströme übertragen keine Wärme an den Stapel.
sich die ATG zu 26%. Der Wirkungsgrad ist durch die geringere Parasitärleistung zum Pumpen des
Methanol um circa drei Prozentpunkte höher als in der Referenzstudie, die Temperaturänderung
bewirkt keine Änderung auf den Wirkungsgrad.
5.3 Analyse der Studienergebnisse
Die Referenzstudie hat gezeigt, dass eine große CoCell-Zahl nur mit einer geringen Gasnutzung
der MCFC möglich ist (vgl. Tabelle 5.5). Soll die Gasnutzung unter die ATG im Referenzzustand
von 38% hinaus reduziert werden, muss dem System durch zusätzliche Heizverfahren Wärme
zugeführt werden. Der Einﬂuss dieser Verfahren wurde in sechs Studien analysiert. Die Ergebnisse
hinsichtlich ATG und Wirkungsgrad bei dieser Gasnutzung sind in Tabelle 5.6 zusammenge-
fasst.
Tabelle 5.5: CoCell-Zahl als Funktion der Gasnutzung bei Referenzbedingungen
utMC 0,15 0,20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,45 0,50 0,55 0,60 0,65 0,70 0,75 0,80
CC-] 4,1 3,1 2,5 2,1 1,7 1,5 1,3 1,1 0,9 0,8 0,7 0,6 0,5 0,4
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5.3.1 Ergebnisse der Studien
Die Beheizung des MCFC-Stapels durch Stickstoff im Brenngas (Studie 1) ist technisch nicht sinn-
voll. Die ATG kann erst durch Verdünnung des Brenngases um Faktor 10 auf 37,2% gesenkt
werden. Dadurch verringert sich der Wirkungsgrad auf 33,7% durch die Zunahme der Parasitär-
leistung.
In Studie 2 kann durch Vorreformierung des Treibstoffes der Wärmebedarf in der MCFC so
stark gesenkt werden, dass eine ATG von 14% möglich ist. Dies ist mit keinem alternativen
Verfahren möglich. Dazu müssen im HHX 30% des eingehenden Methans umgesetzt werden. Der
Wirkungsgrad der Anlage sinkt dabei auf 29%.
Ebenso kann die ATG durch Erhöhung der MCFC-Stromdichte in Studie 3 sehr weit gesenkt wer-
den. Bei 420 mA/cm2 liegt sie bei 20%und erreicht einenWirkungsgrad von 30%.
Die Erhöhung des stöchiometrischen Luftverhältnisses der MCFC in Studie 4 auf Φ=6 reduziert
die autotherme Gasnutzung auf 21%. Der Wirkungsgrad ist in dieser Betriebsweise mit 31%
fast ebenso hoch wie durch Vorreformierung des Treibstoffs oder Erhöhung der Stromdich-
te.
Für Studie 5 ist die Absenkung der ATG deutlich geringer. Sie liegt bei 33%, wenn in der PEFC
die Hälfte des Wasserstoffs umgesetzt wird. Verringerte Gasnutzung in der PEFC setzt auch den
Wirkungsgrad der kombinierten Anlage herab. Er erreicht nur 29%, wenn die Gasnutzung in der
PEFC auf 50% reduziert wird.
Die autotherme Gasnutzung der Methanol betriebenen CoCell ist mit 26% nicht so gering
wie durch Vorreformierung des Methans, jedoch ist der Wirkungsgrad dabei um elf Prozent-
punkte höher (40%). Die Temperaturen in der MCFC liegen im Methanol-Betrieb durchgehend
bei 620 ◦C. Durch Optimierung der Temperaturverhältnisse am MCFC-Stapel kann die Gasnut-
zung dort theoretisch vollständig ausbleiben, was einem adiabaten Methanol-Reformer entsprä-
che.
Tabelle 5.6: Ergebnisse der Parameterstudien im Überblick
Ref. S 1 S 2 S 3 S 4 S 5 F 1
Faktor  xN2 utHHX iMC Φ utPE CH3OH
max. Wert  90% 30% 420mA/cm2 7 50% 
ATG 38,1% 37,2% 13,7% 20,5% 21,3% 32,7% 25,5%
η(ATG) 44,1% 33,7% 29,3% 30,1% 31,1% 29,2% 39,8%
Vergleichende Aussagen werden durch die Einführung von Kennzahlen möglich, die autotherme
Gasnutzung, Wirkungsgrad und Bauvolumen miteinander verknüpfen. Die CoCell-Zahl ist dazu
nicht ausreichend, da sie nur über die Leistungsverteilung zwischen den Brennstoffzellen Auskunft
gibt.
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5.3.2 Bewertung der Verfahren durch autotherme Kennzahlen (ATK)
Den Modellrechnungen können die autotherme Gasnutzung, der Anlagen-Wirkungsgrad und die
CoCell-Zahl als Funktion der Gasnutzung und der Betriebsparameter direkt entnommen werden.
Quantitative Aussagen hinsichtlich des Verhältnisses der Kenngrößen zueinander werden durch
Kennzahlen möglich, die das Systemverhalten der einzelnen Studien mit der Referenzstudie verglei-
chen.
Die Analyse der Ergebnisse erfolgt mittels zweier neu deﬁnierter Kennzahlen, imWeiteren als auto-
therme Kennzahlen (ATK) geführt, da sie die Kennwerte der Studie bei autothermer Gasnutzung
mit denKennwerten derReferenzstudie am autothermenBetriebspunkt vergleichen:
ATK1 = − dηt
dCC]
(5.7)
ATK2 = − dηt
d(PNetto/V)
= −dηt
dρ
(5.8)
Die ATK1 (Glg. 5.7) ist die Änderung des Anlagen-Wirkungsgrads bezogen auf die Änderung
der CoCell-Zahl. Das Erreichen einer sehr kleinen Gasnutzung wird damit stärker gewichtet, da
die CoCell-Zahl mit Abnahme der Gasnutzung exponentiell ansteigt (vgl. Abbildung 5.4). Ein
gutes Verfahren zeichnet sich somit durch einen positiven und kleinen Kennwert aus. Bezogen
auf die Zunahme der CoCell-Zahl ist die Abnahme des Wirkungsgrads dann gering. Bei negativen
Kennwerten nehmen Wirkungsgrad und CoCell-Zahl ab.
Die ATK2 (Glg. 5.8) ist die Änderung des Wirkungsgrads im Verhältnis zur Änderung der Leis-
tungsdichte, dem Quotienten aus elektrischer Netto-Leistung und Bauvolumen V der komplet-
ten Anlage. Auch hier zeichnet sich ein gutes Verfahren durch einen positiven Kennwert mit
möglichst kleinem Betrag aus. Die Abschätzung des Bauvolumens ﬁndet sich im folgenden Ab-
satz.
5.3.2.1 Abschätzung des Bauvolumens
Das Bauvolumen der kombinierten Brennstoffzellen-Anlage ergibt sich aus den Teilvolumina für
die Brennstoffzellen, die Gasreinigung sowie den benötigten Peripheriegeräten (Kompressoren
und Wärmetauscher) und Rohrleitungen. Es wird hier exemplarisch für eine Anlage mit 600 kW
elektrisch verfügbarer Leistung PNetto berechnet. Die Abmessungen und Raumverhältnisse des
HotModule mit circa 250 kW können in dieser Leistungsklasse sehr gut auf die CoCell übertragen
werden, da die MCFC-Leistung in der CoCell zwischen 200 kW für CC]=2 und 400 kW für
CC]=0,5 liegt. Das Volumen möglicher Brennstofftanks und zugehöriger Aufbereitung wurde hier
nicht berücksichtigt.
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Die Parasitärleistung wird CoCell-verhältnismäßig auf PEFC und MCFC aufgeteilt. Die Leistungs-
verteilung zwischen MCFC und PEFC ergibt sich damit und mit der Deﬁnition der CoCell-Zahl
zu:
PMCFC =
PNetto + PPara
CC] + 1
(5.9)
PPEFC = PNetto + PPara − PMCFC (5.10)
Das Volumen der PEFC VPE errechnet sich aus dieser Leistung mit der maximalen Referenzstrom-
dichte der PEFC iRef,PE, der Referenzleistungsdichte ρRef,PE un der Betriebs-Stromdichte iPE der
PEFC gemäß:
VPE =
PPE
ρRef,PE
· iRef,PE
iPE
(5.11)
Das Volumen der MCFC VMC ergibt sich mit der aktiven Zellﬂäche AMC, der Betriebsstromdichte
der MCFC iMC und der Zellspannung UMC zu:
VMC =
PMC
UMC · iMC · AMC · lZelle · AZelle · fe (5.12)
Dabei ist lZelle die Dicke der Einzelzelle und AZelle die Fläche des umbauten Zellstapels. Der Einhau-
sungsfaktor fe ist der Quotient aus Systemvolumen und Stapelvolumen.
Das Volumen der Gasreinigung und Hilfsanlagen (BoP4) besteht aus dem umbauten Volumen der
Reaktoren, der Rohrleitungen, der Pumpen und der Wärmetauscher. Das Reaktorvolumen VRe
ergibt sich aus den Raumgeschwindigkeiten RG in Tabelle 4.9 und dem studienspeziﬁschen Volu-
menstrom des Anodenabgases V˙AX (vgl. Tabelle 5.7):
VRe =
V˙AX
RG
(5.13)
Zur Berechnung des Raumbedarfs durch Rohrleitungen VRo wird angenommen, dass die Gase die
Rohre der CoCell mit einer Geschwindigkeit von 10 m/s durchströmen. Daraus und mit dem Volu-
menstrom des MCFC-Anodenausgangsgases V˙AX bzw. des Kathodeneingangsgases V˙CI errechnet
sich der anoden- und kathodenseitige Rohrdurchmesser dAX bzw. dCI:
d =
V˙
10m/s
(5.14)
Die Volumen der Rohrleitungen ergibt sich mit der Rohrlänge lRo zu:
VRo = lRo · SRo · d
2
4
pi (5.15)
4Aus dem Englischen Balance of Plant
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Die Summe der Volumina aus Reaktoren, Rohrleitungen, Pumpen undVerdichternVP, MCFCVMC,
PEFCVPE undWärmtauschernVWT ergibt dasGesamtvolumenderAnlage:
V = VMC +VPE +VRe +VRo +VP +VWT (5.16)
Dabei wurde das Volumen der Wärmetauscher, Pumpen und Kompressoren von handelsüblichen
Komponenten übernommen, welche die hier geforderten Anforderungen erfüllen [95]. Das Bau-
volumen der Pumpen und Kompressoren setzt sich aus den Teilvolumina des FUELCOMP, des
AXCOMP und des AIRCOMP zusammen. Das Volumen des PEFC-Kompressors ist in der Leis-
tungsdichte der PEFCmitberücksichtigt. Die anderen Maschinen wurden vernachlässigt, da die hier
geförderten Ströme und dadurch auch die Abmessungen sehr klein sind.
Die Änderungen der Volumenströme durch unterschiedliche Temperaturniveaus in der Anlage wer-
den hier nicht berücksichtigt, der anodenseitige Volumenstrom ist 580 ◦C, der kathodenseitige 20 ◦C
warm.
Tabelle 5.7: Kenngrößen und Volumina der CoCell-Studien
PPARA V˙AX V˙CI VRe VRo VP VWT
[kW] [m3/h] [m3/h] [m3] [m3] [m3] [m3]
Referenz 161 2166 7853 11,1 8,2 4,00 0,35
S 1 326 5361 10456 24,9 12,2 4,00 0,35
S 2 137 1714 6998 11,9 9,6 4,00 0,35
S 3 144 1845 7160 12,9 10,0 4,00 0,35
S 4 189 1860 13099 11,6 14,5 4,00 0,35
S 5 162 2071 9475 14,2 12,6 4,00 0,35
F 1 108 1889 5088 11,0 6,6 3,70 0,35
Die Länge der Rohrleitungen lRo wird mit Hilfe der Leistungsdichte der MCFC bestimmt. Unter der
Annahme, dass bei einer MCFC-Gasnutzung von 70% ohne PEFC ( utPE =0 ) die Leistungsdichte
des Modells gleich der Leistungsdichte des HotModule von 5,4 kW/m3 ist, kann die Leitungslän-
ge für Anoden- und Kathodengas mit den Simulationsergebnissen berechnet werden. Bei einer
Stromdichte von 120 mA/cm2 und 70% Gasnutzung wird das HotModule mit einer Leistungsdichte
von 5,4 kW/m3 betrieben. Mit einem Sicherheitsfaktor SRo von 2 für das Anodengas und von 1,5
für das Kathodengas ist die Leistungsdichte des simulierten Systems 5,3 kW/m3 bei einer Rohrlänge
von 20m für Anoden- und Kathodengas. Im Weiteren wurde das CoCell-Volumen mit diesen
Werten abgeschätzt.
Die Ergebnisse in Tabelle 5.8 zeigen, dass auf der Basis dieser nicht optimierten Abschätzungs-
rechnung die Leistungsdichte der CoCell-Anlage mit circa 14 kW/m3 fast um das dreifache grö-
ßer ist als die Leistungsdichte einer reinen MCFC-Anlage. Im Vergleich zur Leistungsdichte ei-
ner PEFC mit vorgeschaltetem Reformer, deren Wert 6,5 kW/m3 beträgt [9], ist sie doppelt so
groß.
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Tabelle 5.8: Volumen einer CoCell-Anlage mit 600 kW elektrischer Leistung
CC] VMC VPE VGR + VBoP VGes ρ
[m3] [m3] [m3] [m3] [kW/m3]
Referenz 1,2 11,9 7,9 23,7 43,5 13,8
S 1 1,4 11,8 9,7 41,4 62,9 9,6
S 2 3,3 6,0 11,4 25,8 43,0 14,0
S 3 3,4 2,8 11,6 27,3 41,7 14,4
S 4 2,3 8,1 10,9 30,5 49,5 12,1
S 5 0,9 15,2 7,4 31,1 53,7 11,2
F 1 1,9 8,1 8,9 21,9 40,0 15,4
5.3.2.2 Bestimmung der Kennzahlen
Mit den oben errechneten Leistungsdichten ergeben sich zur Bewertung der verschiedenen Heiz-
verfahren die in Tabelle 5.9 dargestellten Kennzahlen. Wird nur die ATK 1 betrachtet, also die
Änderung des Wirkungsgrads durch die Änderung der CoCell-Zahl, ist die efﬁzienteste Lösung
mit einem Wert von 6,3 durch Erhöhung der Stromdichte (S3) zu erreichen. Die Vorreformierung
des Treibstoffes (S2) mit einem Wert von 7,9 und der Einsatz von Methanol (F1) mit 6,7 sind nur
geringfügig schlechter. Alle anderen Verfahren weisen deutlich höhere d.h. schlechtere Kennwerte
auf.
Wird dieVerbesserung der Leistungsdichte berücksichtigt, liegen dieKennwerte zwischen 79,59 %kW/m3
für Studie S2 und -7,83 %kW/m3 für Studie S4. Die Erhöhung der MCFC-Stromdichte stellt sich auch
durch ATK 2 als bestes Verfahren heraus. Der Unterschied zur Vorreformierung des Treibstof-
fes (S2) ist mit 55,92 %kW/m3 sehr deutlich. Durch Erhöhung der Stromdichte in der MCFC (S3)
auf 420 mA/cm2 verringert sich das Volumen der MCFC um 9,1m3. Diese Verbesserung wird jedoch
durch die Erhöhung des PEFC-Volumens um 3,5m3 und der Rohrleitungen um 2,1 m3 nahezu
kompensiert, jedoch zeigt sich die Verbesserung der Leistungsdichte klar in der Verbesserung der
ATK 2.
Tabelle 5.9: Autotherme Kennzahlen der Parameterstudien
S 1 S 2 S 3 S 4 S 5 F 1
ATK1 [  ] -2,3 7,9 6,3 11,7 -54,9 6,7
ATK2 [ %kW/m3 ] -2,45 79,59 23,67 -7,83 -5,72 2,68
Interessanterweise ist der Treibstoffwechsel zu Methanol (F1) mit einem Wert von -2,68 %kW/m3
besser als allen anderen verfahrenstechnischen Maßnahmen.
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5.4 Das Wirkungsgrad- und Leistungsdichte-Kennfeld der
CoCell
Die maximale Leistungsdichte der CoCell wird durch die Gasnutzung in der MCFC beschränkt. Die
Ergebnisse haben gezeigt, dass eine hohe Leistungsdichte des Systems, wie erwartet, nur mit einem
hohen PEFC-Anteil möglich ist. Dazu muss in der MCFC möglichst wenig Wasserstoff intern
verbraucht werden. Zusätzliche Wärme, um die Gasnutzung unter die thermische Grenze in Form
der autothermen Gasnutzung bei Standardbedingungen hinaus zu reduzieren, wird verfahrens-
technisch am geschicktesten durch Verringerung des Wirkungsgrades in der MCFC zugeführt. Die
endotherme Reformierungsreaktion wird dann elektrisch durch die MCFC bei höherer Stromdichte
gespeist. Neben der Wahl des PEFC-Wirkungsgrades (und der damit verbundenen Leistungsdichte)
ist die Stromdichte der MCFC der wichtigste Parameter, um die Anlagenleistung der CoCell zu
optimieren. Wirkungsgrad und Leistungsdichte der CoCell sind somit eine Funktion der Strom-
Spannungs-Kennlinien beider Brennstoffzellentypen (vgl. Kapitel 4.5.4). In Abbildung 5.13 ist der
Wirkungsgrad, in Abbildung 5.14 die Leistungsdichte der CoCell über den Stromdichten vonMCFC
und PEFC aufgetragen.
Abbildung 5.13: Wirkungsgrad-Kennfeld der
CoCell
Abbildung 5.14: Leistungsdichte-Kennfeld der
CoCell
Der Wirkungsgrad der CoCell kann bis zu 49% erreichen, wenn die MCFC bei einer Stromdichte
von 140 mA/cm2 und die PEFC bei 43 mA/cm2 betrieben werden. Jedoch sinkt dadurch die Leistungs-
dichte auf 4,7 kW/m3. Die höchste Leistungsdichtewird bei iMCFC =280mA/cm2 und iPEFC =845mA/cm2
erreicht und beträgt 14,6 kW/m3. Werden MCFC und PEFC jeweils bei sehr hohen Stromdich-
ten von iMCFC =420 mA/cm2 und iPEFC =845 mA/cm2 betrieben, ist rechnerisch eine Leistungsdichte
von 14,2 kW/m3möglich.DerWirkungsgrad sinkt in dieserKonﬁguration auf 25%.
Generell kann beobachtet werden, dass die Efﬁzienz der Energieumwandlung sowohlmit Erhöhung
der einen als auch der anderen Stromdichte nahezu linear abnimmt, dafür aber die Leistungsdichte
ansteigt. Die Leistungsdichte des Systems ist insbesondere eine Funktion der PEFC-Stromdichte. Ab
einer MCFC-Stromdichte von 280 mA/cm2 ist die Volumeneinsparung durch Stromdichteerhöhung
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der MCFC nahezu genauso groß wie die Volumenzunahme durch die Zusatzaggregate. Deshalb ist
die Leistungsdichte in diesem Bereich nahezu konstant. Eine weitere Steigerung ist möglich, wenn
das Volumen der Rohrleitungen geringer ausfällt als hier angenommen.
Insgesamt ist eine hohe Leistungsdichte des Systems nur mit hoher Stromdichte der PEFC zu errei-
chen. Dem steht der Wunsch nach einem hohem Wirkungsgrad entgegen.
5.5 Systemvolumen eines CoCell-Systems
Mit den oben dargestellten Kennfeldern der CoCell kann die Kennlinie einer CoCell bestimmt
werden, und mit einem gegebenen Lastproﬁl das Systemvolumen aus Tank und Energiewand-
lungssystem errechnet werden. In der folgenden Abschätzung wird die MCFC bei Nennlast mit
einer Stromdichte von 280 mA/cm2 betrieben, die PEFC mit 520 mA/cm2. Damit ergibt sich die in
Abbildung 5.15 dargestellte Wirkungsgradkennlinie über der relativen Systemleistung. Durch Redu-
zierung der MCFC-Stromdichte kann die MCFC nur bei höherer Gasnutzung autotherm betrieben
werden. Dadurch verschiebt sich die CoCell-Zahl zu kleineren Werten.
Abbildung 5.15: Wirkungsgrad einer CoCell mit 280mA/cm2 Nennstromdichte der MCFC und 520mA/cm2
Nennstromdichte der PEFC als Funktion reduzierter Leistung
Der Wirkungsgrad steigt mit Abnahme der relativen Leistung von 33% bei Volllast auf 56% bei ei-
nemViertel der Maximalleistung. Im Lastbereich kleiner 25%wird deﬁniert, dass der Wirkungsgrad
nicht weiter ansteigt, da hier ein konstanter Verdichterwirkungsgrad nicht mehr erwartet werden
kann. Der Wirkungsgrad eines typischen PEFC-Verdichters (Autorotor supercharger OA 3150)
fällt beispielsweise bei einem Verdichtungsverhältnis von 1,8 und einem Viertel des Nennmas-
senstroms unter 60% [108]. Durch Abnahme der Stromdichten in beiden Brennstoffzellen steigt
auch der Spannungswirkungsgrad beider Systeme. In der PEFC nimmt die Stromdichte (und damit
der Spannungswirkungsgrad) sogar exponentiell ab, da mit der Abnahme der MCFC-Stromdichte
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die Reduzierung des CC] einher geht. Bei 25% der Maximalleistung wird die PEFC nur noch
mit 70 mA/cm2 betrieben (vgl. Tabelle 5.10).
Tabelle 5.10: Stromdichte der PEFC bei reduzierter CoCell-Leistung mit 280mA/cm2 Nennstromdichte der
MCFC und 520mA/cm2 Nennstromdichte der PEFC
rel. Last [% ] 0,25 0,38 0,50 0,75 1,00
iPEFC [mA/cm2 ] 70 110 160 300 520
Unter der Annahme, dass die Reformierung von Schiffsdiesel in ein MCFC-taugliches Brenngas
mit einem Wirkungsgrad von 90% erfolgt und das Anlagenvolumen dadurch um 10% zunimmt,
kannmit der oben errechnetenKennlinie auch das Systemvolumen eines Diesel betriebenen CoCell-
Systems errechnet werden. Für das Lastproﬁl desWasserschutzpolizeibootesWP21 (vgl. Tabelle 3.6)
ergibt sich für das oben speziﬁzierte CoCell-System der in Abbildung 5.16 dargestellte Verlauf des
Systemvolumens aus Tank und Anlage im Dauerbetrieb.
Abbildung 5.16: Systemvolumen für Dieselmotor, Methan und Diesel betriebenes CoCell-System
( ηRef =90%, das Mehrvolumen der Reformierungsapparate wird mit 10% berücksich-
tigt.)
Das Anlagenvolumen der 900 kW-starken Methan-CoCell ist mit 64,3m3 etwa achtmal so groß
wie das Anlagenvolumen der entsprechenden Dieselmotoren von 8,2m3, das Volumen der Diesel-
CoCell mit 71,4m3 etwa neunmal so groß. Unter Verwendung des Lastproﬁls des WP 21 erreicht
der Dieselmotor einen mittleren Wirkunsgrgrad von 21%. Die Efﬁzienz der CoCell-Anlagen ist
mit 49% imDieselbetrieb und 54% imMethanbetriebmehr als doppelt so hoch.
Durch den Wirkungsgradvorteil ist das Systemvolumen der Methan-CoCell mit einem Tank für
circa 110 Tage Betriebsdauer mit 163m3 genau so groß wie das herkömmliche Dieselsystem. Das
Diesel betriebene CoCell-System ist bei Auslegung für 110 Tage Betriebsdauer mit 130m3 um 19%
kompakter. Bereits ab einer Betriebsdauer von 70 Tagen hat das Diesel betriebene CoCell-System
ein kleineres Volumen als das herkömmliche Dieselsystem.
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6 Aufbau des Teststands und Messverfahren
In den Experimenten zu dieser Arbeit wird das Verhalten der MCFC bei hoher Stromdichte und
niedriger Gasnutzung untersucht. Im Gegensatz zu allen anderen Studienparametern liegen über
das Verhalten einer MCFC bei diesen Betriebsbedingungen noch keine Erkenntnisse vor und die
Erhöhung der Stromdichte ist der beste Parameter, um der MCFC zusätzliche Wärme zuzuführen
(vgl. Kapitel 5.3.2).
Bei konstanter Gasnutzung sinkt der Wirkungsgrad der MCFC mit Erhöhung der Stromdich-
te. Von den erhöhten elektrischen Verlusten gespeist steigt die Wärmeerzeugung. Dadurch sinkt
die autotherme Gasnutzung, da mehr Wärme für die endotherme Reformierungsreaktion zur
Verfügung steht. Die Leistungsdichte des Systems erhöht sich damit durch folgende zwei Aspek-
te:
1. Die Leistungsverteilung wird durch den geringeren Wasserstoffverbrauch in der MCFC zur
volumenefﬁzienteren PEFC verschoben.
2. Durch Erhöhung der Stromdichte in der MCFC wird deren Leistungsdichte deutlich verbes-
sert.
Die Versuche sind notwendig, um die Möglichkeiten der Stromdichteerhöhung zu bestätigen oder
gegebenenfalls einzugrenzen.
6.1 Der Teststand und seine Komponenten
Bei der MTU-CFC werden viele Neuerungen im Labormaßstab getestet, bevor sie in ein Hot-
Module eingebaut werden. Dazu werden aus Zellen mit einer Fläche von 240 cm2 zehnzellige
Stapel gebaut, an denen der Einﬂuss der Veränderungen untersucht wird. Die Laborstapel werden
dabei mit der Abkürzung LST und der laufenden Versuchsnummer identiﬁziert. In den vorliegen-
den Untersuchungen am LST-52 wird ein zehnzelliger Stapel ohne Reformiertaschen verwendet
(vgl. Kapitel 6.2) und die Gasbeladung von typischen Werten bis zu der dreifachen Gasmenge
variiert. Auf diese Weise kann der Betriebszustand der MCFC in der CoCell-Konﬁguration simu-
liert werden. Die eingesetzte Gasdosierung erlaubt eine minimale Gasnutzung von 30%, maximal
von 75%.
Der Stapel beﬁndet sich in einer Labordose, in der er mit einer deﬁniertenGasatmosphäre umströmt
wird. Die Dose isoliert einen zylindrischen Raummit 70 cm Länge und einer kreisrunden Grundﬂä-
che von circa 50 cm Durchmesser. Die Infrastruktur des Teststandes besteht im Wesentlichen aus
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der Gasmischeinheit, der Befeuchtung, den Gaserhitzern, dem Reformer und dem Stapelgehäuse
bzw. der Labordose.
Zur Sicherstellung deﬁnierter Versuchsbedingungen ist der Prüfstand mit einer Messdatenerfassung
und einer Prüfstandssteuerung ausgestattet. Dadurch ist ein überwachungsfreier und automatisierter
Versuchsbetriebmöglich. Eine auf LabVIEWbasierende Software erfasst dieMessdaten und steuert
den Versuchsablauf vollautomatisch.
Der Teststand ist modular aufgebaut und umfasst sieben Teilsysteme:
• Gasmischung
• Befeuchtung
• Gaserhitzung
• Reformierung
• Prüfstandsaufbau
• Messdatenerfassung (Hardware)
• Prüfstandssteuerung (Software)
Das Fließschema (vgl. Abbildung 6.1) gibt einen Überblick über den prinzipiellen Aufbau der
Gasaufbereitung und -zuführung zum Zellstapel.
Abbildung 6.1: Rohrleitungs- und Instrumentierungs-Diagramm des Teststandes
Der Anode kann eine Mischung aus bis zu fünf Gasen zugeführt werden, der Kathode eine
Mischung aus bis zu drei Gasen. Bevor die Ströme in den Zellstapel eintreten, werden sie separat in
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einemVerdampfer befeuchtet und danach auf die vorgegebene Endtemperatur erhitzt. Anodenseitig
stimmt die so erhaltene Mischung allerdings noch nicht mit der Gleichgewichtszusammensetzung
bei 620 ◦C überein. Um diese zu erreichen, durchströmt das Gas einen mit Katalysatormaterial
gefüllten Reaktor, in dem sich Kohlenmonoxid nach dem Shift-Gleichgewicht (vgl. Reaktion 3.37)
und Methan und Wasserstoff über die Methanisierungsreaktion (vgl. Reaktion 3.38) bilden. Sinkt
dabei die Temperatur des Gases, wird das Gas in einem nachgeschalteten Heizer nochmals auf die
Betriebstemperatur erhitzt.
Die Befeuchter (Dosierung, Verdampfer und Steuergerät) sowie die Gaserhitzer inklusive Reformer
und deren Versorgungssysteme werden in direkter räumlicher Nähe zum Stapelprüfstand aufge-
baut. Durch diese kompakte Bauweise werden Wärmeverluste minimiert und Kondensatbildung
vermieden.
6.1.1 Mischung der Gase
Der Prüfstand ist mit einer Gasmischung ausgestattet, die eine nahezu beliebige Zusammensetzung
aus Luft, Kohlendioxid, Stickstoff, Methan und Wasserstoff ermöglicht. Die Zuleitungen der Gase
sind mit Absperrhähnen, Gasﬁltern und ablesbaren Manometern ausgestattet. Hinter den Gasﬁl-
tern erfolgt die Aufteilung auf die Anoden- und Kathodengasstrecke. Die Gasdosierung erfolgt
mit digitalen Massendurchsatzreglern der Firma Vögtlin, Typ smart-controller. Diese Regler sind
Helium-dicht ausgeführt, so dass nachgeschaltete, direktgesteuerte Ventile entfallen können. Für die
Brenngase und Luft sind aus Sicherheitsgründen EX-sichere Schaltventile eingebaut. Die Ventile
sind über die Prozesssteuerung gegeneinander verriegelt, so dass gleichzeitiges Ausströmen von
Wasserstoff bzw. Methan und Luft verhindert wird.
Die Zusammenführung der Teilgasströme erfolgt hinter den Flussreglern, davor sind Rückschlag-
ventile eingesetzt. Die Trägergase (auf der Kathodenseite Luft und auf der Anodenseite Methan)
werden direkt auf den nachgeschalteten Befeuchter geführt.
6.1.2 Befeuchtung der Gase
Die Befeuchtung der eingestellten Gasgemische wird über Verdampfer Typ HOVAPOR der Fir-
ma IAS ausgeführt. Dadurch kann dem Kathodengas bis zu 15 l/min Wasserdampf und dem An-
odengas bis zu 53 l/min bei 0,5 bar Vordruck zugeführt werden.
Die Verdampfer sind in zwei Komponenten (Dosierung und Verdampfung) aufgeteilt und verfügen
über eine eigene Steuerung. Die Befeuchtung erfolgt über interne Regelung auf den extern vorgege-
benen Sollwert. Destilliertes Wasser wird über eine Dosierpumpe dem Verdampfer zugeführt, dort
verdampft und mit dem Traggasstrom gemischt.
Die Dosiereinheit verfügt über eine Trockenlaufsicherung, der Verdampfer über eine Grenzwert-
überwachung. Bei Überschreiten der Grenztemperatur schaltet die Heizung automatisch ab. Wird
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der Grenzdruck überschritten, schaltet die Dosierpumpe ab und ein vorgeschaltetes Ventil unter-
bindet gegebenenfalls die weitere Zufuhr von destilliertem Wasser. Aus Sicherheitsgründen werden
vor den Verdampfereinheiten Sicherheitsventile (Fa. Leser) eingesetzt, die bei Überschreiten eines
Grenzdrucks von 5 bar eine Abblasleitung in den Lüftungskanal freigeben.
6.1.3 Erhitzung der Gase
6.1.3.1 Der Aufbau der Gaserhitzer
Das Gasgemisch wird nach der Befeuchtung direkt in den Gaserhitzer geführt, der in einem
isolierten Gehäuse eingebaut ist. Die Baulänge beträgt circa 500mm. Er verfügt über ein innen-
beheiztes Spiralrippenrohr, an dem sich das Gas erwärmt, und besteht aus einem nichtrostenden
Edelstahlgehäuse mit Klemmverschluss. Dieses ermöglicht Wartungsarbeiten und den Austausch
der Erhitzereinheit. Im Innern beﬁndet sich die Erhitzereinheit, die aus der mit einem Rippenrohr
versehenen Heizpatrone besteht.
Die Erhitzung auf die gewünschte Endtemperatur kann in Abhängigkeit von der erforderlichen
Leistung mehrstuﬁg in mehreren nachgeschalteten Gaserhitzern erfolgen.
6.1.3.2 Das Heizelement
Für die BeheizungwerdenHeizpatronen vomTypHTFirerod der FirmaWatlow (Typ: KMFN0475
M003A) eingesetzt. Sie sind in einem Spiralrippenrohr integriert, das einen optimalen Wärmeüber-
gang ermöglicht. Die Rippen sind 14mmhoch, das Rohrmisst 25mm imDurchmesser und 400mm
in der Länge. Die Heizpatrone misst 20mm im Durchmesser und ist 475mm lang. Am Anschluss-
ende sind 75mm unbeheizt, so dass bei einer Maximalleistung von 1200W eine speziﬁsche Heiz-
leistung von 4,87W/cm2 abgegeben werden kann.
6.1.3.3 Die Temperaturregelung
Jeder Gaserhitzer wird durch einen eigenen Heizregler betrieben, der eine unabhängige Regelung
der Gaserhitzertemperatur ermöglicht. Die Ansteuerung erfolgt dabei direkt von der Prüfstands-
steuerung über Thyristorschalter der Firma Phoenix, Typ ELR 1/25 - 240. Als Führungsgröße
dient die mit einem Thermoelement erfasste Temperatur im Gasaustritt des Gaserhitzers. Zum
Schutz vor Übertemperatur wird das heißeste Thermoelement zur Abschaltung der Heizpatrone
eingesetzt.
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6.1.4 Der Reformer
6.1.4.1 Aufbau
Der Reformer ist als lose Schüttung (Pellet) des Katalysators zwischen zwei Lochblechen ausgeführt.
Die Schüttung wird von innen über eine Standardheizpatrone beheizt, die in einem Längsrippenrohr
eingesetzt ist. Durch die große Oberﬂäche wird die Wärmeabgabe an die Schüttung optimiert.
Das Volumen der Schüttung beträgt 1,5 l. Die Gasraumgeschwindigkeit liegt zwischen 5 1/min
und 15 1/min.
6.1.4.2 Heizung
Die Regelung der Heizpatrone erfolgt über ein Thermoelement, das am Reformerausgang montiert
wird. Die Ansteuerung erfolgt über die Prozesssteuerung. Bei Auftreten einer Übertemperatur er-
folgt die Abschaltung über einen Übertemperaturschalter auf der Lastseite.
6.1.5 Erfassung der Messdaten und Steuerung des Teststandes
DieMessdatenerfassung erfolgtmitHilfe einer auf dieAnforderungen abgestimmten I/O-Hardware
der FirmaNational Instruments. Für die Erfassung undAnsteuerung kommenCompact FieldPoint-
Module zum Einsatz. Die auf dem Controller der I/O-Hardware abgelegte Software überwacht die
Betriebszustände selbstständig und speichert die Betriebsdaten unabhängig von dem verbundenen
System-PC, auf dem die Visualisierung des Betriebszustands erfolgt. Die Stromdichte wird durch
eine elektrische Last der Firma Zentro Elektrik Typ EL 3 000 aufgebracht.
6.2 Der Teststapel
Zellspannung und Lebensdauer einer Brennstoffzelle sind nicht nur Funktionen der Stromdichte
und anderer Betriebsparameter. Insbesondere der Aufbau bzw. die Zusammenstellung der Zellen
üben einen dominanten Einﬂuss auf das Systemverhalten aus. Die Betriebsparameter der CoCell
werden an einem MCFC-Stapel des Euro-Zellen-Konzeptes untersucht [21]. Die Zellen sind qua-
dratisch mit einer Kantenlänge von 185mm. An jeder Seite reduzieren Dichtungen aus Al2O3 die
Zellﬂäche um je 15mm. Die Montage-Toleranz liegt bei ± 0 / 0,25mm. Damit misst die aktive
Zellﬂäche 24,0 · 10−3m2. Durch Ungenauigkeiten bei Produktion und Montage kann die effektive
Fläche um bis zu 0,7% von diesem Wert abweichen.
Die Temperatur im Stapel wird durch vier Messfühler im Kathodenausgang aufgenommen. Jeweils
ein Thermofühler vom Typ K beﬁndet sich in Zelle 4 und Zelle 6 im Bereich des Anodenein-
gangs. Jeweils ein Thermofühler beﬁndet sich in Zelle 3 und Zelle 7 im Bereich des Anodenaus-
gangs.
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6.3 Messverfahren und Grenzen der Messung
Die maximale Stromdichte einer MCFC im Einzelbetrieb wird vor allem durch Aspekte der Lebens-
dauer begrenzt. Die daraus resultierende Begrenzung der Leistungsdichte ergibt sich aus folgenden
zwei Effekten:
Die Temperatur im Stapel
Die Lebensdauer einer Schmelzkarbonatzelle hängt direkt von der maximalen Betriebs-
temperatur des Stapels ab. Die Degradation der Katalysatormaterialien steigt oberhalb
von 650 ◦C exponentiell [100]. Somit sind Temperaturen größer 680 ◦C im Kathodenaus-
gang zu vermeiden, um eine mittlere Zelltemperatur von 650 ◦C nicht zu überschreiten.
Das Spannungsniveau in der Zelle
DieOxidation desNickels setzt in der Salzschmelze bei einemAnodenpotential von 802mV
ein [14]. Bei einer Ruhespannung von 1019mV beträgt die maximale Anodenpolarisation
somit 217mV. Die Kathodenpolarisation ist 1,5-mal so stark wie die Anodenpolarisati-
on [23] und beträgt bei der oben errechneten Anodenpolarisation 326mV. Der höchste
Spannungsverlust vor Eintritt der Anodenoxidation ist die Summe aus Anoden- und Ka-
thodenpolarisation und beträgt damit 543mV. Die minimal zulässige Zellspannung der
MCFC soll daher in den Experimenten 476mV nicht unterschreiten.
Durch diese beiden Effekte wird der experimentell zu untersuchende Bereich hinsichtlichmaximaler
Stromdichte und/odermaximalerGasnutzung begrenzt. Daher werden dieMesspunkte durch syste-
matische Erhöhung der Parameter ausgehend von geringer Gasnutzung (utMC =30%) und geringer
Stromdichte iMCFC =140 mA/cm2 in folgender Reihenfolge angefahren:
1. Die Gasnutzung wird von 30% in 15%-Schritten bis auf 75% erhöht.
2. Sinkt die Zellspannung unter 420mV oder steigt die Temperatur im Kathodenausgang
über 680 ◦C, werden die Volumenströme erhöht, so dass die Gasnutzung wieder auf 30%
sinkt.
3. Anschließend wird die Stromdichte erhöht. Vorgesehen sind Schritte von 70 mA/cm2. Ist diese
Schrittweite aus elektrochemischen Gründen nicht möglich, da die Elektroden unterversorgt
werden und die Zellspannung aufgrund der hohen Konzentrationsüberspannung zusammen-
bricht (vgl. Kapitel 3.1.3.1), wird die Stromdichte nur um 35 mA/cm2 erhöht.
4. Fallen Zellspannung oder Temperatur bei einer Gassnutzung von 30% in eines der Abbruch-
kriterien (UZellen < 420mV; TZellen > 680 ◦C), ist die Messreihe beendet.
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6.4 Maximale Abweichung des Messwertes (Fehlerrechnung)
Zur Bestimmung der Zellspannung müssen viele Parameter kontrolliert eingestellt werden. Ein
Ergebnis R ist als Funktion unabhängiger Variablen x1, x2,..., xL gegeben:
R = f1{x1, x2, ..., xL} (6.1)
Hierbei ist L die Zahl der beteiligten, unabhängigen Variablen. Im Versuch ist jede Variable mit
einer Ungenauigkeit uR behaftet, so dass der Mittelwert der Meßergebnisse als Abschätzung des
tatsächlichen Wertes R` formuliert werden kann:
R‘ = R± uR (6.2)
Dabei ist der Mittelwert von R:
R = f1{x1, x2, ..., xL} (6.3)
Die mittlere Abweichung in R ist durch eine Funktion f2 gegeben:
uR = f2{ux1 , ux2 , ..., uxL} (6.4)
In dieser Formel stellt jedes uxi , i = 1,2,...,L eineAbweichung dar, die durch die besteAbschätzung der
Einzelwerte xi entsteht. DerWert von uR spiegelt dabei die individuellen Beiträge derUnsicherheiten
wieder, wie sie durch die Messung dargestellt werden.
Die wahrscheinlichste Abschätzung des Meßfehlers wird im englischsprachigen Raum durch die
Kline-McClintock-Beziehung berechnet [109]. ImdeutschsprachigenRaumalsGaußsches Fehlerfort-
pﬂanzungsgesetz bekannt. Dazu wird für denmathematischen Zusammenhang R ein Sensitivitätsin-
dex θi bestimmt, der aus derAnwendung einer Taylorreihenentwicklung entsteht:
θi =
∂R
∂xi
|x=x i = 1, 2, ...L (6.5)
Dieser Wert weist auf den Einﬂuss des Einzelwert xi auf das Ergebnis R hin. Die partielle Ab-
leitung ist notwendig, wenn R eine Funktion mehrerer Variablen ist. Der Beitrag einer Varia-
blen zur Unsicherheit kann dann als Erweiterung der Gleichung in Form des Produktes θi uxi
bestimmt werden. Die Fortpﬂanzung des Fehlers durch alle Variablen führt zu folgender Glei-
chung:
uR = ±
√∑
i
(θi uxi) (6.6)
Die Genauigkeit der Ergebnisse sinkt durch die Einzelabweichung σj eines jeden Mess- und/oder
Regelgeräts. Der hier verwendete Teststand weist die größten Toleranzen bei der Bestimmung der
Gasfeuchte und bei der Zusammensetzung des Anoden- bzw. Kathodeneingangsgases auf. Dieses
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wird aus fünf Gasströmen mit unterschiedlichen Durchﬂussmengen gemischt (vgl. Tabelle 6.1).
Die elektronischen Messungen (Fi, FU) sind sehr genau. Die Fehler der Mess- und Regelgeräte sind
in Tabelle 6.1 aufgelistet. Die Gaszusammensetzung im AX bzw. CX wird durch Gaschromato-
graphie (FGC) ermittelt. Darüberhinaus wird die Feuchte im Anodenausgang gemessen, für den
Kathodenausgang kann sie aus der Massenbilanz des Systems errechnet.
Tabelle 6.1: Genauigkeiten der Mess- und Regelgeräte
Mess- bzw. Kontrollgröße Symbol max. Fehler
Durchﬂussmenge FDF je ± 0,5%
Feuchte im Eingangsgas FH2O,IN je ± 4%
Temperatur FT ± 1,32◦C
Zellﬂäche FA -52,5mm2
elektrische Last Fi 0,05A
Zellspannung FU 0,7mV
Feuchte im AX FH2O,AX ± 1%
Zusammensetzung der Gase FGC ± 3%
Die einfachste Funktion der Zellspannung ist durch die Nernst-Gleichung gegeben (vgl. Glg. 3.24.
In dieser Form gibt sie nicht den Einﬂuss der Stromdichte wieder, die sich aus dem Quotienten
von elektrischer Last und Zellﬂäche ergibt. Daher wird im Folgenden der Messfehler durch elek-
trische Last und Zellﬂäche vernachlässigt. Ebenso wird der Druckeinﬂuss vernachlässigt, da das
Testsystem nur bei geringem Überdruck betrieben wird. Ausschlaggebende Größen für die Fehler-
berechnung sind somit die mittlere Betriebstemperatur und die Konzentrationen der Reaktionsgase
in den Gasräumen. Damit ergeben sich für eine Gasnutzung von 30% die in Tabelle 6.2 darge-
stellten Sensitivitäts- und Fehlerwerte. Der Gesamtfehler errechnet sich mit diesen Werten nach
Gleichung 6.6 auf 26mV.
Tabelle 6.2: Sensitivitätsindex und Beitrag der Einzelgrößen zum Gesamtfehler des Teststandes
T xH2 xCO2,C xO2 xCO2,A xH2O,A
Sollwert 620 ◦C 45% 9% 10% 16% 27%
θi 6,7 · 10−7 VK 1,2 · 10−5 V% 3,2 · 10−4 V% 2,4 · 10−4 V% 9,2 · 10−5 V% 1,7 · 10−5 V%
θi · uxi 6,1 · 10−4 V 6,1 · 10−2 V 3,5 · 10−1 V 2,5 · 10−1 V 1,6 · 10−1 V 9,7 · 10−2 V
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7 Die experimentellen Ergebnisse
In den vorgehendenKapiteln dieser Arbeit werden die theoretischenGrundlagen vonMCFC, PEFC
und CoCell erörtert, sowie umfangreiche Simulationen der reformierenden MCFC dargestellt. Die
im Folgenden vorgestellten Untersuchungen liefern dazu die Strom-Spannungs-Kennlinie für einen
grundlegenden Vergleich mit dem verwendeten Kennlinien-Modell. Desweiteren wird die maximale
Stromdichte anHandder inKapitel 6.3 deﬁniertenAbbruchkriterien evaluiert.
Die Zellspannung wird aus den Messwerten der Zellen eins bis acht gemittelt. Die Spannungen
der Zellen 9 und 10 liegen meist 50 bis 100mV unter der nächst höheren Zellspannung (vgl.
Abbildung 7.1 und Anhang D). Die Erfahrungen vorangegangener Experimente zeigen, dass der
Ionentransport von der Kathode zur Anode mit Elektrolyttransport in der gleichen Richtung
einhergeht. Dadurch sind die Matrizen am kathodenseitigen Ende des Stapels ständig mit zu wenig
Elektrolyt befüllt und erbringen deshalb keine volle Leistung.
Abbildung 7.1: Gemessene Zellspannungen in Abhängigkeit der Stromdichte bei 30% Gasnutzung
7.1 Strom-Spannungs-Kennlinien
Die maximale Stromdichte ist nach Kapitel 6.3 erreicht, wenn die Temperatur der betrachteten
Zellen im Mittel 680 ◦C überschreitet oder die Zellspannung im Mittel unter 450mV sinkt. Den
Zusammenhang zwischen der Temperatur im Zellstapel und Gasnutzung und Stromdichte zeigt
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Abbildung 7.2. Die Temperatur nimmt im wesentlichen linear mit steigender Stromdichte zu, zum
Beispiel von 645 ◦C bei 30% Gasnutzung und 140mA/cm2 auf 679 ◦C bei gleicher Gasnutzung und
einer Stromdichte von 350mA/cm2. Dabei ist der Anstieg bei hoher Gasnutzung (75%) mit circa
13K
70mA/cm2
steiler als bei niedriger Gasnutzung (30%) mit 11K
70mA/cm2
. Durch diesen raschen Anstieg,
und die schon bei 140mA/cm2 circa 20K höhere Temperatur bei 75% Gasnutzung verglichen
mit 30%Gasnutzung, erreicht die Zelltemperatur bei 75%Gasnutzung schon bei einer Stromdichte
von 200mA/cm2 das deﬁnierte Maximum. Bei 30% Gasnutzung wird es erst bei einer Stromdichte
von 350mA/cm2 erreicht.
Abbildung 7.2: Mittlere Temperaturen der Zellen 1 bis 8 im Kathodenausgang des Zellstapels als Funktion
der Stromdichte
Einzelne Versuchsreihen ﬁnden jeweils bei einer Stromdichte statt. Variiert wird dann die Gas-
nutzung. Von den oben beschriebenen Abbruchkriterien (T> 680 ◦C, < 476mV) kommt in den
durchgeführten Versuchen nur das Temperaturkriterium zum tragen, da die Zellspannung selbst bei
der maximalen Stromdichte von 350mA/cm2 und 30% Gasnutzung mit 517mV noch deutlich über
der Abbruchspannung von 476mV (vgl. Tabelle 7.1) liegt. Die Spannungsschwankungen werden
durch die Befeuchtung des Anodengases verursacht. Die Dosierpumpe führt das Wasser nicht
kontinuierlich sondern stoßweise zu. Dadurch schwanken Druck und Gaszusammensetzung und
die Zellspannung variiert um ± 15mV (vgl. Anhang D).
Beim Anstieg der Gasnutzung sinken die mittleren Konzentrationen der Reaktanden an Anode und
Kathode. Dadurch sinkt die Zellspannung im Durchschnitt um 20mV bei Steigerung der Gasnut-
zung um 15%. Bei einem Anstieg der Stromdichte um 35mA/cm2 fällt die Spannung aufgrund der
höheren elektrischen Verluste im Durchschnitt um 40mV. Somit würde die kritische Zellspannung,
unterhalb derer das Nickel an der Anode zu oxidieren beginnt, bei 30% Gasnutzung erst ab cir-
ca 410mA/cm2 oder bei 75%Gasnutzung erst bei 350mA/cm2 unterschritten.
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Tabelle 7.1: Mittlere Zellspannung [mV] der experimentellen Untersuchung
Stromdichte Gasnutzung
30% 45% 60% 75%
140mA/cm2 749 718 699 667
175mA/cm2 707 690 666 635
210mA/cm2 666 651 619 599
245mA/cm2 626 611 592
280mA/cm2 587 574
350mA/cm2 517
Die Darstellung der Strom-Spannungs-Kennlinie (vgl. Abbildung 7.3) zeigt den typischen geradli-
nigen Verlauf. Der Abfall der Zellspannung wird in dem betrachteten Bereich durch die ohmschen
Verluste hervorgerufen. DieDiffusionshemmung und der damit verbundene starke Spannungsabfall
sind noch nicht zu erkennen. Im untersuchten Bereich wird die höchste Zellspannung mit 749mV
bei einer Gasnutzung von 30% und einer Stromdichte von 140mA/cm2 erreicht. Durch Erhöhung
der Stromdichte auf das 2,5-fache sinkt sie um 232mV auf 517mV. Vergleicht man die Spannun-
gen bei 75% Gasnutzung und 30% Gasnutzung und jeweils gleicher Stromdichte, so liegen die
Differenzen zwischen 82mV bei 140mA/cm2 und 67mV bei 210mA/cm2.
Abbildung 7.3: Mittlere Zellspannungen des Zellstapels als Funktion der Gasnutzung und der Stromdichte
7.2 Gas-Zusammensetzung im Anodenausgang
Der Zellstapel wird anodenseitig mit Synthesegas (H2, CO, CO2, CH4) betrieben, welches in
einem vorgeschalteten Reformierungs-Reaktor bei einer Temperatur von 600 ◦C und einem S/C=2
aus Methan erzeugt wird. Bei erhöhtem Fluss des Methans reicht das Volumen des Reaktors für
114 7 Die experimentellen Ergebnisse
vollständigen Umsatz nicht aus. Es stellt sich kein Gleichgewicht ein, der Methanumsatz bleibt
unvollständig und die Konzentration an Methan im Anodeneingangsgas nimmt zu. Die Methan-
konzentration liegt bei minimalem Fluss von 0,77 l/min bei 5,3%, und erreicht 10% bei einem Fluss
von 4,8 l/min.
Tabelle 7.2:Methankonzentration am Anodeneingang
Fluss [l/min] 0,77 0,96 1,43 1,67 1,91 2,39 2,87 3,83 4,78
Gasnutzung 75% 75% 60% 60% 45% 30% 30% 30% 30%
Stromdichte [mA
cm2
] 140 175 210 245 210 175 210 280 350
Methan (AI) [%] 5,3 4,8 5,5 5,5 5,8 6,0 7,2 6,9 10,0
Die Zusammensetzung des Gases im Anodenausgang ist in erster Linie eine Funktion der Gas-
nutzung (vgl. Abbildung 7.4). Die Wasserstoffkonzentration liegt bei 30% Gasnutzung je nach
Messung zwischen 26 und 37% und sinkt auf 10 bei 75% Gasnutzung. Die Methankonzentration
sinkt im gleichen Bereich in etwa um den Faktor 10 von 0,3% auf 0,04%. Der Wasserdampf-
anteil steigt von 31 bis 43% auf circa 50%. Die Kolhenmonoxidkonzentration ist im Bereich
von 30 bis 45% Gasnutzung konstant bei 8 bis 10%. Erst mit weiterer Zunahme der Gasnutzung
fällt sie bis auf 3,3% bei 75% Gasnutzung. Die für alle Meßpunkte zu beobachtende Streuung
der Messwerte ist auf Schwankungen zurückzuführen, die durch ungünstige Probenentnahmen
entstanden.
Bei erhöhter Gasnutzung werden mehr Karbonat-Ionen von der Kathode zur Anode transportiert.
Die anschließende Reaktion zuWasser ist an der Abnahme desWasserstoffgehalts zu erkennen. Me-
than undKohlenmonoxid bilden sich nach denReaktionsgleichungen 3.37 und 3.38.
Abbildung 7.4: Zusammensetzung des Anodenabgases des Zellstapels als Funktion der Gasnutzung
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8 Validierung des Modells
8.1 Vorgehensweise
Die Deﬁnition der Rahmenbedingungen, insbesondere der Simulations-Annahmen, bedarf der
Überprüfungmittels Experimenten undExtremwertbetrachtungen im thermodynamischenModell.
Dazu wird der Gültigkeitsbereich und die Qualität der Simulation über Literaturvergleiche [9, 8] be-
wertet. Die Validierung desModells erfolgt hier anHand zweier Vergleiche:
1. Mit dem Simulationsmodell werden der Wirkungsgrad und die Leistungsdichte zweier Be-
triebsweisen, für die Literaturwerte vorliegen, berechnet:
• Die MCFC im HotModule-Betrieb. In der PEFC wird kein Gas umgesetzt.
• Die MCFC im Reformer-Betrieb. Die elektrische Umsetzung des Wasserstoffs erfolgt
nur in der PEFC, das CoCell-Modell errechnet den Wirkungsgrad und die Leistungs-
dichte einer Methan reformierenden PEFC-Anlage.
Die Betriebspunkte der CoCell liegen zwischen den beiden oben beschriebenen Zuständen.
Auftragung von Wirkungsgrad und Leistungsdichte über der CoCell-Zahl würden zu einer
logarithmischen Darstellung führen, mit welcher der Nullpunkt nicht betrachtet werden
könnte. Um diese zu vermeiden, wurde im Folgenden auf der Abszissenachse das Verhältnis
von MCFC- zu Gesamtleistung aufgetragen.
2. Die Strom Spannungs Kennlinie der MCFC wird mit dem Modell 95 berechnet (vgl. Ka-
pitel 4.5.2.1). Dieses Modell ist für den Betrieb einer MCFC bei 75% Gasnutzung und im
Leistungsbereich von 100 bis 140mA/cm2 optimiert. Die rechnerische Extrapolation über
diesen Gültigkeitsbereich hinaus wird mit der experimentellen Strom-Spannungs-Kennlinie
verglichen. Der Untersuchungsbereich umfasst die Variation der Gasnutzung von 30 bis 75%
und der Stromdichte von 140 bis 350mA/cm2.
An Hand dieser Analysen soll die Qualität des Modells bewertet und der Gültigkeitsbereich gege-
benenfalls eingeschränkt werden.
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8.2 Thermodynamisches Modell
Die Simulation der CoCell basiert auf den Erfahrungen des MCFC-Betriebs. Somit sollte es (in ge-
wissenGrenzen) möglich sein, mit der CoCell-Simulation auch dieMCFC allein oder nur eine PEFC
mit Methan-Reformierung zu simulieren. Wenn das der Fall ist, also die so errechneten Leistungs-
dichten und Wirkungsgrade mit Literaturwerten übereinstimmen, dann geben auch die Ergebnisse
der CoCell-Simulation mit hoher Wahrscheinlichkeit das Systemverhalten einer CoCell gut wieder.
Um dies zu prüfen, werden die Leistungsdichte und der Wirkungsgrad für verschiedene Lastsprei-
zungen, hier als Anteil der Netto-Leistung der MCFC zur elektrischen Netto-Gesamtleistung,
aufgetragen (vgl. Abbildung 8.1).
Abbildung 8.1: Wirkungsgrad (Eta) und Leistungsdichte (Rho) als Funktion der MCFC-Leistung zur Net-
toleistung der CoCell
Auf den Ordinaten ﬁnden sich die Ergebnisse für PMCFC/PGes =0 und PMCFC/PGes =1. Im Bereich
dazwischen sind jeweils zwei Äste zu erkennen (vgl. Abbildung 8.2 und Abbildung 8.3). Ab 20%
relativer MCFC-Leistung steigt der Wirkungsgrad linear mit zunehmender MCFC-Leistung. Die
Verringerung der MCFC-Stromdichte von 420 (Ende der Gerade links unten) auf 35mA/cm2 (En-
de der Gerade rechts oben) steigert den Wirkungsgrad von 30% auf 52%. Die Leistungsdichte
sinkt vom lokalen Maximum bei 14,7 kW/m3 bei einer Stromdichte von 280mA/cm2 parabelartig bis
auf 6,8 kW/m3 bei einer Stromdichte von 35mA/cm2 bzw. auf 5,5 kW/m3 im reinen Methanreformie-
renden PEFC-Betrieb (vgl. Abbildung 8.2). Die Leistungsdichte von Simulation und Literatur [9, 8]
entsprechen einander, da die Abschätzung des benötigten Rohrvolumens auf die für MCFC publi-
zierten Werte erfolgte.
Für PMCFC/PGes > 50% liegen weitere Wertepaare vor, die nicht mit dem oben beschriebenen Ver-
lauf der CoCell-Konﬁguration übereinstimmen (vgl. Abbildung 8.3). Die hier vorliegende hohe
Gasnutzung erwärmt den MCFC-Stapel so sehr, dass die endotherme Reformierung und die Küh-
lung durch Luftzufuhr nicht ausreichen, um eine mittlere Betriebstemperatur von 620 ◦C zu halten.
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Tabelle 8.1: Temperaturen im CX bei Φ = 9
utMC 0,5 0,6 0,7 0,8
PMCFC/PGes 0,59 0,64 0,73 0,8
T(CX) 659 ◦C 681 ◦C 702 ◦C 721 ◦C
Die Eingangstemperaturen von 650 ◦C verhindern eine ausreichende Kühlung des Stapels, so dass
trotz Verdreifachung der Luftzufuhr auf Φ=9 die Temperatur im Kathodenausgang bis auf 720 ◦C
ansteigt (vgl. Tabelle 8.1).
Abbildung 8.2: Leistungsdichte und Wirkungsgrad im CoCell-Betrieb bei Variation der MCFC-Stromdichte
Bei weiterer Erhöhung der Luftzufuhr nähert sich die Temperatur im CX asymptotisch 650 ◦C, die
mittlere Betriebstemperatur läge dadurch deutlich über 650 ◦C, wodurch angestrebte Lebensdauer
und Wirkungsgrad nicht mehr erreicht werden können. In diesem Betriebsbereich muß der Stapel
nicht geheizt, sondern gekühlt werden. Dazu werden die Eingangsgase nur auf 580 ◦C erwärmt,
die Temperatur der Ausgangsgase darf bis auf 650 ◦C ansteigen. Einerseits ist der Wirkungsgrad
in dieser Betriebsweise mit 22% sehr gering, da zur Versorgung der Hilfsaggregate einer 600 kW
Anlage zusätzlich 370 kW Parasitärleistung erzeugt werden müssen. Andererseits ist die Leistungs-
dichte klein, da sich die Leistungserzeugung der CoCell zur MCFC hin verlagert ( CC]=0,28 bei
utMC =80% ), die in dieser Betriebsweise 48% des Volumens ( VMC =32,11m3, VTotal =66,74m3 )
einnimmt (vgl. Abbildung 8.3).
Die Leistungsdichte des simulierten MCFC- und PEFC-Reformer-Systems entsprechen in etwa
den Literaturwerten (vgl. Tabelle 8.2). Für die MCFC sind die Werte identisch, da die Länge der
Rohrleitungen so angepasst wurde, dass die errechnete Leistungsdichte mit publizierten Werten
übereinstimmt. Die errechnete Leistungsdichte der PEFC-Reformer-Anlage ist um 0,4 kW/m3 hö-
her als der Literaturwert. Die auf der Basis der MCFC getroffenen Annahmen sind offensichtlich
so stabil, dass sie auch auf eine reine PEFC-Anlage extrapoliert werden können. Der Wirkungsgrad
der MCFC ist circa 15 Prozentpunkte geringer als in der Literatur angegeben, da die Konﬁgura-
tion der Kompressoren und Gebläse für diesen Betriebspunkt nicht optimiert ist. Der parasitäre
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Abbildung 8.3: Leistungsdichte und Wirkungsgrad im CoCell-Betrieb bei hoher MCFC-Gasnutzung
Leistungsbedarf in der Simulation ist circa doppelt so hoch wie für eine reale Anlage vergleichba-
rer Leistung. Der Mehrbedarf bei 600 kW elektrischer Leistung entspricht circa 150 kW oder dem
Unterschied von 15%-Punkten. Der erhöhte parasitäre Leistungsbedarf verursacht auch den nied-
rigeren Wirkungsgrad des simulierten PEFC-Reformers von 31%. Die Bewag-Anlage erreicht 35
bis 40% [9].
Tabelle 8.2:Wirkungsgrad und Leistungsdichte von Brennstoffzellen im Methan-Betrieb (Simulation und
Literatur [9, 8])
Leistungsdichte (kW/m3) el. System-Wirkungsgrad
Literatur Simulation Literatur Simulation
MCFC 5,4 5,5 55% 41%
PEFC (incl.
Reformer)
6,5 6,1 35  40% 31%
Die hier errechneten Werte für Wirkungsgrad und Leistungsdichte stimmen für den alleinigen
Betrieb von PEFC und MCFC mit Methan sehr gut mit den publizierten Daten überein. Somit sind
die vorliegenden Annahmen auch für die Simulation der CoCell gut verwendbar. Weiterhin sind
die vorliegenden Ergebnisse plausibel, so dass sie mit der Logik und den Erfahrungen bisheriger
Brennstoffzellen-Entwicklung übereinstimmen:
1. Die PEFC als zusätzlicher Energieerzeuger einer allein arbeitenden MCFC (PMC/PGes = 0,8)
zeigt nur eine geringe Verbesserung der Leistungsdichte bei Verschlechterung des Wirkungs-
grades. Der elektrische Mehraufwand zur Bewegung der Gase wird durch die zusätzlich
verfügbare elektrische Energie nicht kompensiert (vgl. Abbildung 8.3).
2. Bei Steigerung der Stromdichte in der MCFC im CoCell-Betrieb liegt bei circa 280mA/cm2
(PMC/PGes = 0,32) ein Leistungsdichtemaximum vor. Ab diesem Punkt fällt die Abnahme
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des MCFC-Volumens durch weitere Stromdichteerhöhung geringer aus als die Zunahme des
Volumens durch Rohrleitungen.
3. DerWirkungsgrad der CoCell zeigt eine lineare Abhängigkeit von der Stromdichte der MCFC
(vgl. Abbildung 8.2) bzw. der Stromdichte der PEFC (vgl. Abbildung 5.14).
8.3 Experimentelle Ergebnisse
In dieser Arbeit wurde zuerst das Potential der CoCell-Anlage mit einem thermodynamischen
Modell errechnet. Die Rahmenbedingungen wurden durch Vergleich mit Literaturergebnissen [11,
91, 8, 86, 85, 84] und/oder eigenenRechnungen abgesteckt.War dies nichtmöglich, wurden plausible
Annahmen getroffen, deren Gültigkeit durch Experimente geprüft werden sollte. Folgende Aspekte
wurden vorausgesetzt:
1. Das MCFC-Modell 95 beschreibt die Änderungen der Zellspannung auch für reduzierte
Gasnutzung und/oder erhöhte Stromspannung.
2. DasAnodenabgas erreicht beiVerlassen desZellstapels die thermodynamischeGleichgewichts-
zusammensetzung bei 580 ◦C.
In Abbildung 8.4 sind die errechneten Zellspannungen den gemessenen gegenüber gestellt. Die
Strom-Spannungs-Kennlinien konstanter Gasnutzung aus Experimenten und Berechnung liegen
in etwa parallel zueinander, wobei die Messwerte im Mittel 27mV unter den errechneten Werten
liegen.
Abbildung 8.4: Vergleich der gemessenen und der nach,citeDing95 errechneten U-i-Kennlinien (ohne
Korrekturfaktoren) bei unterschiedlicher Gasnutzung
Das Spannungsniveau des hier untersuchenZellstapels LST 52 liegt im direktenVergleich zu anderen
Versuchsträgern im unteren Bereich der herstellungsbedingten Streuung (vgl. Laborstapel (LST) 42,
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45, 46 und 48 in Tabelle 8.3). Im Referenzpunkt bei 70% Gasnutzung und einer Stromdichte
von 120mA/cm2 erreicht die Spannung 690mV.Der LST 52 erreicht damit ein ähnliches Potential wie
ein vergleichbarer Versuchsträger. Unter der Annahme, dass die Strom-Spannungs-Kennlinie ande-
rer LST ebenso verläuft wie die des LST-52 gibt dasModell 95mit einemKorrekturfaktor von 0,9 die
Zellspannung für den hier betrachteten Leistungsbereich sehr gut wieder.
Tabelle 8.3:Mittlere Zellspannung ausgewählter Laborstapel bei 70% Gasnutzung und 120mA/cm2
LST 42 LST 45 LST 46 LST 48 LST 52 Modell 95
Zellspannung 700mV 710mV 720mV 689mV 690mV 737mV
Die Bestätigung der zweiten Annahme erfolgt durch Vergleich von errechneter und gemessener
Zusammensetzung des Anodenabgases (vgl. Abbildung 8.5). Zu diesem Zweck wird die Gaszufuhr
an Anode und Kathode in den Experimenten der im Modell errechneten Zusammensetzung ent-
sprechend eingestellt, so dass bei gleicher Stapel-Temperatur und -Gasnutzung die experimentelle
Anodenabgas-Zusammensetzung der simulierten gleichen sollte. Ist dies nicht der Fall, so ist die
Abweichung zu prüfen und zu erklären.
Abbildung 8.5: Vergleich der gemessenen und errechneten AX-Zusammensetzung
Der Vergleich in Abbildung 8.5 zeigt, dass die experimentellen Ergebnisse dem Verlauf der Be-
rechnungen grundsätzlich folgen, jedoch liegen zwei nicht vernachlässigbare Abweichungen vor.
Zum einen ist der Wassergehalt im gesamten betrachteten Bereich im Mittel um 1,2 (bei niedriger
Gasnutzung) bis 3 bis 4 Prozentpunkte (bei hoher Gasnutzung) höher als berechnet, zum anderen
ist die gemessene Methan-Konzentration bei niedriger Gasnutzung mit 0,3%(vol) um das 10-fache
kleiner als der simulierte Wert von 3%.
Tabelle 8.4 zeigt die gemessene Gaszusammensetzung am LST 52 und deren thermodynamisches
Gleichgewicht bei 580 und 635 ◦C. Der Methankonzentration ist bei 580 ◦C circa fünfmal so hoch
wie gemessen. Bei 635 ◦C stimmt sie mit dem Messwert von 0,3%(vol) überein. Die Konzentration
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Tabelle 8.4: Am LST 52 gemessene Gaszusammensetzung (in %(vol)) im Anodenausgang und errechnetes
thermodynamisches Gleichgewicht dieser Zusammensetzung bei 580 und 635 ◦C
xCH4 xH2 xCO xH2O xCO2
LST 52 0,3 28,5 8,4 36,2 26,6
T= 580 ◦C 1,4 26,6 6,8 37,3 27,9
T= 635 ◦C 0,3 27,8 9,1 36,9 25,9
der anderen Bestandteile wird durch die höhere Temperatur ebenfalls besser wieder gegeben. Die
am Kathodenausgang gemessen Zelltemperatur liegt zwischen 645 ◦C bei 140 mA/cm2 und 679 ◦C
bei 350 mA/cm2. Ein Zusammenhang zwischen der Zusammensetzung des Anodenausgangsgases
und der Temperatur im Kathodenausgang ist nicht zu erkennen.
Ursache für die erhöhte Wasserkonzentration ist ein Fehler in der Steuerung der Gasbefeuchtung,
der dazu führte, dass die Gase stärker befeuchtet wurden als gewünscht. Der erhöhte Wassergehalt
verursacht auch die schlechte Leistung des Zellstapels.
Die Validierung zeigt, dass das Kennlinien-Modell und die Temperatur des Anodenausgangs gut
gewählt sind. Die Abweichung der Zellspannung zwischen Rechnung und Messungen sind gering.
Auch bei geringer Gasnutzung kann Methan in der MCFC nahezu vollständig umgesetzt werden.
Insbesondere dann, wenn die Zellen so aufgebaut sind, dass die Temperatur am Anodenausgang
hoch ist.
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9 Zusammenfassung der Ergebnisse
In Schiffsanwendungen werden derzeit Energiewandlungssysteme eingesetzt, die eine Leistungs-
dichte von circa 100 kW/m3 erreichen. Als Treibstoff wird in der Regel Diesel mit einer Energiedichte
von circa 10 kWh/l eingesetzt. Die Erzeugung elektrischer Energie erfolgt bei Nennlast mit einem
Wirkungsgrad von 40%. Dadurch ist auch die Energiedichte des Antriebssystems sehr hoch, da
der Verbrennungsmotor bei einem Tankvolumen von 120 Tagen Betriebsdauer nur etwa 5% des
Systemvolumens einnimmt.
Für den Einsatz von Brennstoffzellen auf Schiffen sprechen hohe Wirkungsgrade, insbesondere bei
Teillast, leiser Betrieb und die Schadstoffarmut des Abgases. Die Verwendung von Karbonatbrenn-
stoffzellen (MCFC) ist vorteilhaft, weil hier kohlenwasserstoffbasierte Treibstoffe intern reformiert
werden können. Wird zum Beispiel Erdgas mit einer Energiedichte von etwa 10 kWh/m3 bei Norm-
bedingungen eingesetzt, liegt der Anteil des Tanks für ein Methan-betriebenen MCFC-System bei
etwa 60%. Der Wirkungsgrad ist dabei mit circa 50% hoch, jedoch ist die Leistungsdichte im
Vergleich zu anderen Brennstoffzellen mit 5 kW/m3 eher gering.
Die Leistungsdichte einer Polymerelektrolyt-Brennstoffzelle (PEFC) ist mit 50 kW/m3 sehr viel höher.
Sie kann dabei ebenfalls mit einem Wirkungsgrad von 50% betrieben werden. Dazu benötigt sie
Wasserstoff als Treibstoff, der bei Normbedingungen eine Energiedichte von 2,9 kWh/m3 aufweist.
Soll Methan als Treibstoff benutzt werden, nimmt der Wirkungsgrad durch die notwendige Refor-
mierung um circa 10 bis 15 Prozentpunkte ab und die Leistungsdichte ist mit 6 kWh/m3 etwa so hoch
wie die eines MCFC-Systems.
Zur Reduzierung des Systemvolumens kann entweder ein Treibstoff höherer Energiedichte verwen-
detwerden, oder eineEnergiewandlungssystemhöherer Leistungsdichte. In derCoCell-Konﬁguration
wird versucht beides umzusetzen. Mittels der Abwärme der MCFC solle ein Treibstoff hoher Ener-
giedichte, vorzugsweise NATO F-76 Diesel, reformiert werden. Die Leistungsdichte des Systems
solle durch die Kombination mit einer PEFC erhöht werden, wo der in der MCFC erzeugte
Wasserstoff weiter elektrisch genutzt wird. Die Idee erscheint auf Grund folgender drei Aspekte
realisierbar:
• In der MCFC ist eine möglichst geringe Gasnutzung anzustreben, um viel Wasserstoff für
die PEFC zu erzeugen. Dadurch steigt der Wirkungsgrad in der MCFC.
• Durch die reduzierte Gasnutzung in der MCFC ist die Erhöhung der Stromdichte denkbar,
wodurch eine weitere Steigerung der Leistungsdichte möglich scheint.
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• Die Einbindung der PEFC führt wegen ihrer hohen Leistungsdichte ebenfalls zur Erhöhung
der Leistungsdichte des Energiewandlungssystems.
Die Leistungsfähigkeit der Anlage wird in der vorliegenden Arbeit durch ein thermodynamisches
Modell untersucht. Dazu wurden die Brennstoffzellen und die benötigten Apparate und Maschi-
nen in das Simulationsprogramm Aspen eingebunden und der Wirkungsgrad der Brennstoffzellen
durch veröffentlichte Strom-Spannungs-Kennlinien dargestellt. Die Reformierung von Diesel wird
nicht im Modell berücksichtigt, da die Umwandlung des Nato-Diesel mit einem Gewichtsprozent
Schwefel für mobile Anwendungen nicht möglich ist. Außerdem erzeugen die verfügbaren Refor-
mierungssysteme kein MCFC-optimiertes Brenngas mit hoher Methan-Konzentration. Deswegen
wird Methan als Treibstoff eingesetzt.
Die maximale Wasserstoffproduktion ist durch eine minimale Gasnutzung in der MCFC deﬁniert.
Der Wärmehaushalt der MCFC wird durch Wärmetransport, Wärmeverbauch der Reformierung
und Abwärme der Brennstoffzellenreaktion begrenzt und kann nicht unter eine bestimmte Gren-
ze, die so genannte autotherme Gasnutzung (ATG), reduziert werden. Die ATG kann durch die
Systemparameter beeinﬂusst werden. Daher war es die Hauptaufgabe des Modells den Zusammen-
hang von ATG, Systemwirkungsgrad und Leistungsdichte aufzuzeigen. Die Änderung von sechs
Systemparametern führte zu den folgenden Studien:
S 1 Die Darstellung eines MCFC-tauglichen Brenngases mittels autothermer Reformierung
oder partieller Oxidation aus Diesel wird durch diese Studie untersucht, in der das Me-
thangas durch Stickstoff verdünnt wird.
S 2 Weiterhin wurde der Betrieb mit einem Vorreformer simuliert, so daß ein Teil der Refor-
mierungsleistung außerhalb der Zelle erbracht wird und die ATG weiter gesenkt werden
kann.
S 3 Die direkte elektrische Beheizung der MCFC durch Erhöhung der Stomdichte reduziert
das Bauvolumen der Zelle und verlagert die Energieumwandlung zur raumefﬁzienteren
PEFC.
S 4 So wie die Einzelanlage von der Kathodenluft gekühlt wird, ist für die Kombinationsanlage
die Heizung der Anlage denkbar.
S 5 Die Variation der Gasnutzung in der PEFC ist ein Verfahren zur Reduzierung der Zusatz-
leistung durch externe Brenner und soll den Einﬂuss der PEFC-Nutzung auf das System
zeigen.
F 1 Unabhängig von den oben genannten Studien kann auch Methanol als Treibstoff direkt
in der MCFC verwendet werden. Die Möglichkeiten dieses einfachsten Flüssigkraft-
stoffswerden in dieser Studie aufgezeigt.
Die Studien sind nicht direkt über ATG, Wirkungsgrad und/oder CoCell-Zahl (Verhältnis von
PEFC- zu MCFC-Leistung) vergleichbar. Deswegen wurde ein Referenzzustand deﬁniert und die
Studien über das Verhältnis vonWirkungsgrad- zu Leistungsdichteänderung bewertet. In der Arbeit
ist diese Änderung als autotherme Kennzahl (ATK) eingeführt, die aufzeigt, daß die Erhöhung der
Leistungsdichte nur durch S2, S3 und F1 möglich ist. Bei allen anderen Studien sinkt die Leistungs-
dichte durch die Änderung des Systemparameters. Den efﬁzientesten Weg zur Verbesserung der
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Leistungsdichte stellt die Verwendung von Methanol dar, gefolgt von der Stromdichteerhöhung
in der MCFC. Das Volumen eines CoCell-Systems, bestehend aus Tank und Anlage, erreicht mit
Methan als Treibstoff nach 120 Tagen einen ebenso großen Wert wie ein Dieselsystem, wenn von
einem Nutzungsproﬁl mit geringer Auslastung ausgegangen wird. Das Nutzungsmittel liegt im
untersuchten Fall bei etwa 13%.
Die maximale Stromdichte bei unterschiedlicher Gasnutzung wurde an einem Laborstapel ex-
perimentell ermittelt. Das für die Simulation ausgewählte mathematische Modell wurde dadurch
bestätigt. Die rechnerisch leistungsoptimale Stromdichte von 280 mA/cm2 wird bei einer Gasnutzung
von 45% noch erreicht.
Zusammenfassend wurden folgenden Ergebnisse erarbeitet:
• Diesel mit einem Schwefelgehalt von 10.000 ppmw ist für Brennstoffzellenanlage an Bord
eines Schiffes nicht einsetzbar. Das Tankvolumen würde durch das zur Entschwefelung
benötigte Zinkoxidbett um 20%erhöht undmüsste bei jeder Betankung ausgetauscht werden.
• Methanol bietet sich als Alternativtreibstoff an, wird derzeit aber auf Schiffen nicht als
Treibstoff akzeptiert, da der Flammpunkt mit 11 ◦C unter der auf Schiffen zulässigen Grenze
von 60 ◦C liegt.
• Die beste technische Alternative zu Erhöhung der Leistungssdichte ist die Erhöhung der
MCFC-Stromdichte. Dabei sinkt der Wirkungsgrad um 23,7 %kW/m3 . Bei Vorreformierung
nimmt der Wirkungsgrad um 79,6 %kW/m3 ab.
• Rechnerisch kann die Leistungsdichte um Faktor 3 gesteigert werden, wenn die Stromdichte
mit 280 mA/cm2 verdoppelt wird. Die weitere Steigerung entsteht durch die Verlagerung der
Stromerzeugung zur PEFC. Optimierungspotential ist durch Verkleinerung der Gasreinigung
vorhanden, die circa 50% des Anlagenvolumens ausmacht.
• In Experimenten konnte die rechnerisch optimale Stromdichte von 280 mA/cm2 erreicht wer-
den. Bei 30% Gasnutzung konnte die Stromdichte bis auf 350 mA/cm2 erhöht werden bevor
die Temperatur im Kathodenausgang 680 ◦C überschritt.
• Die experimentellen Ergebnisse stimmen mit der Vorhersage durch das Modell überein.
Der Spannungsgradient beträgt - 1,8 mV/% bei Erhöhung der Gasnutzung und - 1,1 mVmA/cm2 bei
Erhöhung der Stromdichte.
• Das Modell gibt auch den Betrieb reiner MCFC- oder CH4-PEFC-Anlagen gut wieder.
Der errechnete Wirkungsgrad ist um 4 bis 14 Prozentpunkte geringer als in der Literatur
veröffentlicht, da die Hilfskomponenten nicht auf den Einzelbetrieb optimiert ist. Die so
errechnete Leistungsdichte von 5,5 kW/m3 für MCFC-Anlagen und 6,1 kW/m3 für CH4-PEFC-
Anlagen entspricht beinahe Literaturwerten (5,4 kW/m3 für MCFC und 6,5 kW/m3 für PEFC
mit Mehtan-Refrormer).
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• Der Wertebereich zwischen den Extrembereichen stimmt mit bisherigen Erfahrungen der
Brennstoffzellentechnolgie überein:
 Erhöhung der Stromdichte verursacht niedrigeren Wirkungsgrad. Der maximale Wir-
kungsgrad erreicht 49% bei Stromdichten von 140 mA/cm2 für die MCFC und 845 mA/cm2
für die PEFC.
 Erhöhung der Stromdichte führt zu gesteigerter Leistungsdichte. Die maximale Leis-
tungsdichte von 14,2 kW/m3 liegt bei einer MCFC-Stromdichte von 420 mA/cm2 und einer
PEFC-Stromdichte von 845 mA/cm2 vor.
• Ein Methan-CoCell-System mit niedriger Auslastung erreicht bei einem Tanksystem von 120
Tagen Dauerbetrieb ein ähnliches Systemvolumen wie ein Dieselsystem. Im Dieselsystem
nimmt der Motor 5% des Systemvolumens ein, im CoCell ist der Anteil des Energiewand-
lers 40% groß.
• Weitere Verbesserung des Systems ist möglich, wenn die MCFC unter Druck betrieben
werden kann, so daß der parasitäre Energieeinsatz reduziert werden kann. Druckerhöhung
ist nach dem heutigen Stand der Technik nicht sinnvoll, da die Lebensdauer von circa 40 000 h
bei 1 bar auf 3 000 h bei 10 bar abnimmt.
Auf Grund der hier gezeigten Eigenschaften des CoCell-Systems hat die Schiffstechnik vor allem
ein Interesse zum Einsatz als Bordstromaggregat in der Leistungsklasse von 0,5 bis 5MW. Die
so erzeugte elektrische Energie würde eingesetzt für den Bordstrombedarf und bei geringer Fahrt
in sensitiven Gewässern, z.B. Häfen oder Naturschutzgebieten. Als Antrieb wird ein Brennstoff-
zellensystem auf Schiffen erst Verwendung ﬁnden, wenn es eine dieselähnliche Leistungsdichte
aufweist und dabei auch einen Treibstoff hoher Energiedichte umsetzen kann. Dazu muss primär
der Schwefelgehalt des Treibstoff gesenkt werden. Für den Antriebseinsatz ist zusätzlich noch
die Frage zu klären, ob ein CoCell-System die dynamischen Anforderungen eines Schiffsantriebs
erfüllen kann.
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A Herleitung der autothermen Gasnutzung
EineMCFC imEinzelbetrieb wird, unter anderem, durch die gezielte Reformierung des Treibstoffes
gekühlt. Die Reformierleistung kann soweit erhöht werden bis fast genau so viel Wärme verbraucht
wird, wie im System produziert und ihm zugeführt wird. Allgemein lässt sich die Wärmebilanz des
Systems Q˙Sys folgendermaßen formulieren:
Q˙Sys = Q˙Ref + Q˙V − (Q˙BZ +HEin − HAus) (A.1)
Q˙Sys Wärmeleistung des Systems
Q˙Ref Wärmebedarf der Reformierungsreaktion (im Zellstapel)
Q˙V Wärmeverluste, z.B. durch Strahlung
Q˙BZ Wärmeerzeugung durch Anodenreaktion der MCFC
HEin durch Stoffströme zugeführte Wärme
HAus durch Stoffströme abgeführte Wärme
DieWärmeleistung derBrennstoffzelle Q˙BZ ist eine Funktion des zugeführtenBrenngasstroms n˙CH4 ,
des Umsetzungsgrades zu Wasserstoff utRef , des Spannungswirkungsgrades ηU und der Gasnut-
zung utMC. Der Heizwert des dabei konsumierten Wasserstoffs beträgt 241,8 kJ/mol. Bei der vollstän-
digenUmwandlung vonMethan entstehen 4MolWasserstoff und 1MolKohlendioxid:
Q˙BZ = 4 n˙CH4 · utRef · dhR,H2 · (1− ηU) · utMC (A.2)
Der Wärmeverbrauch durch die Reformierungsreaktion ergibt sich mit der Reaktionsenthalpie der
vollständigen Reformierung dhR,CH4 von 165,1 kJ/mol und dem Umsatz der Reformierungsreakti-
on utRef :
Q˙Ref = dhR,CH4 · utRef · n˙CH4 (A.3)
Die Wärmezufuhr durch Stoffströme ergibt sich aus der Differenz von stofﬂich zugeführter HEin
und abgeführter Enthalpie HAus, wobei erstere aus dem Molenstrom am Anodeneingang n˙AI, der
Wärmekapazität dieses Gemisches cP,AI und dem Molenstrom am Kathodeneingang n˙CI, dessen
Wärmekapazität cP,CI und der dabei vorliegendenEintrittstemperatur Ti bestimmt ist:
HEin = (n˙AI · cP,AI + n˙CI · cP,CI) · Ti (A.4)
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Zweitere ergibt sich dementsprechend als Summe der austretenden Enthalpien mit den Molenströ-
men n˙AX und n˙CX und deren Gemischwärmekapazitäten cP,AX und cP,CX bei der Austrittstempe-
ratur Tx:
HAus = (n˙AX · cP,AX + n˙CX · cP,CX) · Tx (A.5)
Im autothermen Punkt ist die Wärmebilanz des Systems ausgeglichen, dass heißt Q˙Sys =0. Somit
ergibt sich:
4 n˙CH4 · dhR,H2 · (1− ηU) · utMC = dhR,CH4 · n˙CH4 · utRef + Q˙V +HEin − HAus (A.6)
Unter Vernachlässigung der Wärmeverluste (Q˙V =0) ergibt sich die autotherme Gasnutzung ATG
zu:
ATG =
dhR,CH4 · n˙CH4 +HEin − HAus
4 n˙CH4 · utRef · dhR,H2 · (1− ηU)
(A.7)
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B Vergleich verschiedener
Energiewandlungssystemen
B.1 Wirkungsgradkennlinien
Die Efﬁzienz verschiedener Energiewandlungsanlagen lässt sich durch Vorgabe des speziﬁschen
Lastproﬁls sehr gut miteinander vergleichen. In Kombination mit der Wirkungsgradkennlinie kann
daraus der mittlere Wirkungsrad errechnet werden (vgl. Abbildung B.1).
Abbildung B.1: Wirkungsgrad eines Dieselmotors (8V 2000 M70), einer H2-PEFC (XCS HY75), einer
PEFC mit Methanreformer und einer MCFC [8, 9, 11, 105]
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B.2 Schiffstechnische Treibstoffe
Tabelle B.1 zeigt die Qualitäten verschiedener, im Schiffsbereich verwendeter, Treibstoffe. NATO
F-76 wird typischerweise in schnelllaufenden Dieselmotoren eingesetzt, DMA in mittelschnellau-
fenden und RME 25 in langsamlaufenden Großmotoren.
Tabelle B.1: Eigenschaften schiffstechnischer Treibstoffe [101, 102, 103]
NATO F-76 DMA RME 25
Dichte bei 15 ◦C [kg/m3] 82 - 880 890 991
Flammpunkt min. 61 ◦C 60 ◦C 60 ◦C
kin. Viskosität bei 15 ◦C [mm2/s] 1,7 - 4,3
1,5 - 6
(bei 40 ◦C)
25 - 35
Aschegehalt max. 0,2%(w) 0,01 (w) 0,1 - 0,2%(w)
Schwefelgehalt max. 0,2%(w) 1,5%(w) 5%(w)
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C Wahl des MCFC-Kennlinien-Modells
Zur Berechnung des Zellwirkungsgrades der MCFC stehen grundsätzlich drei Modelle zur Ver-
fügung, die in der Lage sind, auch den Bereich hoher Stromdichte und geringer Gasnutzung
darzustellen. Alle drei Modelle basieren auf einer einfachen Korrelation, mit der die Leistungsfähig-
keit bei verschiedenen Betriebsbedingungen berechnet werden kann. Sie berücksichtigen dabei die
anliegende Stromdichte, die Gaszusammensetzung an Anode undKathode (soweit die Einﬂüsse der
Komponenten bekannt und messbar sind) und die mittlere Betriebstemperatur. Den Modellen liegt
die Nernstgleichung zu Grunde, jedoch wurden die Konzentrationsterme durch Überspannungs-
und Temperaturkorrekturen ergänzt und durch gewichtete Parameter an die Erfahrungswerte durch
Messungen angepasst [90]:
V = E− ηact − ηconc − i · Zir (C.1)
V resultierende Zellspannung
E Nernstpotential
ηact Aktivierungsüberspannung
ηconc Konzentrationsüberspannung
i · Zir Ohmsche Verluste
Die drei Modelle, die zur Darstellung der CoCell - Betriebspunkte möglich sind, stammen aus den
Jahren 1995, 1998 und 1999, im Weiteren als Modell 95, Modell 98 und Modell 99 bezeichnet [105,
106, 107]. Inzwischen wurden neue Modelle erstellt, allerdings sind diese auf niedrige Stromdichte,
wie sie im Einzelbetrieb auftreten, beschränkt. Nur mit den frühen Modellen ist die Berechnung
der Spannung für hohe Stromdichte und niedrige Gasnutzung möglich.
Eingesetztes mathematisches Modell
Die Zellspannung der MCFC wird durch Brenngas- und Luftzusammensetzung, Stromdich-
te, Temperatur, Druck und Zellaufbau beeinﬂusst. Das hier vorgestellte Modell errechnet sie für
verschiedene Betriebspunkte. Die resultierende Zellspannung wird ausgehend von der Referenz-
ZellspannungVr durchFaktoren für dieKathoden-Polarisation dVC, für dieAnoden-Polarisation dVA
und für die Temperatur dVT korrigiert.
V = Vr + dVC + dVA + dVT (C.2)
Referenz-Zellspannung:
Vr = a− b · i (C.3)
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Kathoden-Polarisation:
dVC = α · ln PCO2,C · (PO2,C)
0,5
P(CO2,C)r · (P(O2,C)r)0,5
(C.4)
Anoden-Polarisation:
dVA = β · ln
PH2,A/(PH2O,A·PCO2,A)
P(H2,A)r/(P(H2O,A)r·P(CO2,A)r)
(C.5)
Temperatur-Korrektur:
dVT = γ · (T− Tr) (C.6)
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Tabelle D.1: Gemessene Zellspannungen des LST 52 als Funktion der Gasnutzung und Stromdichte, sowie die Mittelwerte und Streuung der Zellen 1 bis 8
Stromdichte
[mA/cm2]
140 175 210 245 280 350
Gasnutzung 30 45 60 75 30 45 60 75 30 45 60 75 30 45 60 30 45 30
Spannung [mV]
Zelle 1 770 732 711 679 725 702 678 646 673 658 627 607 638 621 600 593 578 520
Zelle 2 776 737 714 678 732 708 681 646 683 666 633 609 649 626 606 609 590 540
Zelle 3 767 732 710 673 721 701 675 640 677 661 626 605 641 623 601 597 585 529
Zelle 4 726 710 703 676 688 687 669 640 670 656 625 603 631 617 595 592 578 521
Zelle 5 767 730 708 677 727 705 677 643 680 663 631 607 630 614 594 607 590 538
Zelle 6 756 723 702 667 714 694 670 640 667 652 622 603 630 614 594 590 576 518
Zelle 7 730 696 678 651 684 669 643 615 642 628 598 580 595 589 573 559 552 488
Zelle 8 700 680 669 638 663 655 635 606 635 622 592 576 591 585 570 552 546 483
Zelle 9 629 617 627 574 605 605 598 572 595 587 560 546 545 551 540 500 510 431
Zelle 10 651 609 600 579 608 585 572 545 558 549 523 513 501 511 503 448 462 370
Mittel(1-8) 749 718 699 667 707 690 666 635 666 651 619 599 626 611 592 587 574 517
Mittel(1-10) 727 697 682 649 687 671 650 619 648 634 604 585 605 595 578 565 557 494
Streuung (1-8) 25,39 19,08 15,56 14,04 23,50 17,69 16,15 14,23 16,62 15,47 14,44 12,17 19,81 14,50 12,26 19,56 15,56 19,80
Streuung (1-10) 49,41 45,18 37,55 38,48 45,28 41,45 35,95 33,51 39,59 36,87 34,68 30,66 45,78 35,71 31,23 49,98 39,48 51,73
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